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Au cours des deux siècles derniers, les accidents sont devenus à la fois de plus en plus dangereux et 
de plus en plus fréquents, en raison de la complexité grandissante des procédés. De plus, l’urbanisation 
croissante autour des sites industriels à hauts risques a provoqué une aggravation des conséquences des 
accidents. 
À partir des années 1960, des préoccupations relatives à la sécurité et à l’impact environnemental 
des sites industriels ont commencé à être soulevées. La catastrophe de Flixborough en 1974 au Royaume-
Uni a entraîné 28 décès, ainsi que des dommages à une usine de produits chimiques et à trois villages voisins. 
Le désastre de Bhopal (1984) en Inde a causé près de 4 000 décès. Durant la même année, l’explosion d’une 
citerne de gaz de pétrole liquéfié, au Mexique, est à l’origine du décès de 500 personnes et 7000 personnes 
ont été blessées. De nos jours, l’industrie chimique continue de connaître des accidents d’envergure 
(Ministère de la Transition Écologique et Solidaire, 2017). En France, c’est l’accident de l'usine AZF Grande-
Paroisse de Toulouse du 21 septembre 2001 et ses conséquences dramatiques qui ont relancé le débat sur la 
sécurité industrielle. Il est apparu nécessaire de se reposer la question du risque chimique en remettant en 
cause les pratiques industrielles et en identifiant de nouveaux enjeux. Les accidents majeurs ont grandement 
affecté l’image de l’industrie chimique. La sécurité des procédés et la protection de l’environnement 
deviennent alors une priorité, au niveau de l’État, des industriels et du grand public. Une réglementation plus 
contraignante des risques industriels a vu le jour partout dans le monde.  
Les quatre piliers de la politique de gestion des risques industriels en France sont :  
• la réduction du risque à la source 
• la maîtrise de l’urbanisation 
• l’organisation des secours 
• l’information du public 
En France, la réglementation sur le risque majeur impose aux industriels la réalisation d’une étude 
des dangers présentés par ses installations (la réglementation des installations classées et la directive 
« Seveso »). Avant l’accident de l'usine AZF, une approche réductrice était adoptée pour la mise en œuvre 
de l’étude de dangers. Le risque n’était géré qu’en considérant ses conséquences. Les pratiques, les 
méthodologies et les décisions étaient disparates et peu d’éléments de comparaison internationale étaient 
disponibles. Le raisonnement se portait uniquement sur les scenarii majorants, ce qui aboutissait à des 
conséquences maximalistes et les mesures de maîtrise du risque mises en place par l’industriel n’étaient pas 
prises en compte. Après l’accident d’AZF, la loi n°2003-699 du 30 juillet 2003, relative à la prévention des 
risques technologiques et naturels et à la réparation des dommages, introduit au niveau législatif, pour les 
installations classées, le principe d’une étude de dangers basée sur une analyse des risques en considérant : 
• la gravité potentielle des accidents, 




• leur cinétique. 
De plus, une meilleure prise en compte dans les études de dangers du retour d’expérience et des 
mesures de maîtrise des risques est exigée. 
L’estimation des conséquences de certaines dérives est faite par un jugement qualitatif d’experts et 
des incertitudes liées à la quantification des conséquences (amplitude et cinétique) persistent. Cela engendre 
des difficultés à mettre en place des mesures de maîtrise des risques appropriées. En effet, réaliser des essais 
expérimentaux pour tous les fonctionnements dégradés afin de quantifier leurs effets est impossible. 
Par ailleurs, au cours de ces trente dernières années, les outils informatiques pour la modélisation et 
la simulation des procédés se sont développés conjointement avec les outils et techniques informatiques. 
Dans les années 90, les simulateurs dynamiques se sont améliorés en termes de structure et de fonctionnalité. 
Ils ont profité, notamment, d’avancées importantes dans la résolution de grands systèmes d’équations. Ainsi, 
la contribution de l’informatique dans le domaine du génie des procédés s’est largement accrue et a donné 
naissance à l’ingénierie des procédés assistés par ordinateur (IPAO), facilitant ainsi considérablement la tâche 
des ingénieurs de procédé. Ces simulateurs permettent, grâce aux équations différentielles algébriques, une 
représentation précise et rigoureuse du procédé et de sa dynamique. La simulation dynamique s’appuie sur 
une des méthodes d’intégration (Euler implicite, Gear, etc.) et sur un solveur non-linéaire (Mixed Newton 
par exemple). En effet, le modèle de référence est construit dans le logiciel de simulation, ce qui permet d’une 
part la construction du procédé et d’autre part le dimensionnement des opérations unitaires. L’utilisation de 
l’approche orientée équations (EO) rassemble les modèles mathématiques de toutes les opérations unitaires 
et autres appareils utilisés dans le flowsheet sous forme d’équations et de variables. Le large système 
d’équations algébriques non-linéaires est résolu simultanément. Par conséquent, le simulateur apparait 
comme un solveur de systèmes d’équations algébriques et différentielles intégrés dans un environnement 
offrant un langage de modélisation avancé. Cette approche favorise l’évolution du système par la création de 
nouvelles entités au fur et à mesure des besoins. 
Les simulateurs dynamiques ont d’abord été utilisés pour l’amélioration de la conduite et 
l’exploitation des procédés ainsi que pour l’optimisation des systèmes de contrôle/commande (Luyben, 2002; 
Ramamurthi et al., 1993; Wayne Bequette, 1998). À partir des années 2000, un grand intérêt pour l’utilisation 
de la simulation dynamique dans le domaine de la sécurité des procédés a vu le jour (Gabbar et al., 2003; 
Rizal et al., 2006). 
Notre travail s’inscrit dans le domaine de la sécurité des procédés. Il tente d’améliorer l’application 
des nouveaux principes introduits par la loi « risques » et de contribuer à enrichir l’utilisation des méthodes 
d’analyses du risque en utilisant les logiciels de simulation dynamique des procédés. 
Dans notre étude, nous cherchons à répondre à la question suivante : Quel est l’apport de la 
simulation dynamique de dérives de procédés chimiques à la quantification et à la maîtrise des risques ? 




les effets des dérives de procédés et, sur la base des variations temporelles des paramètres, de préconiser des 
mesures de sécurité afin de diminuer le niveau du risque. Cette méthodologie repose sur la combinaison de 
la méthode HAZOP et de la simulation dynamique afin de s’affranchir du jugement qualitatif et d’apporter 
une meilleure quantification au risque. Elle permet une analyse détaillée des scenarii critiques et leur 
hiérarchisation afin de mettre en place des barrières de sécurité adéquates. La simulation dynamique permet 
également la validation des performances des barrières additionnelles. De plus, ce travail nous permet de 
mieux comprendre la phénoménologie des évènements redoutés. 
Le manuscrit s’articule autour de six chapitres : 
• Le premier chapitre, bibliographique, s’intéresse au contexte nécessaire à la définition de la 
problématique de l’analyse quantitative du risque. Plusieurs thèmes sont abordés : 
-le premier point fixe le cadre de l’étude et définit son domaine d’application : la maîtrise du risque 
des procédés chimiques. 
- le deuxième point s’intéresse à la définition des événements redoutés. 
- le troisième point se focalise sur le risque thermique. 
- le quatrième point présente l’intérêt de l’accidentologie dans l’amélioration de la mise en œuvre 
des études de dangers. 
- le cinquième point s’intéresse aux méthodes d’analyse du risque. 
- le sixième point souligne les limites de la méthode HAZOP et met l’accent sur les différents verrous 
associés à la problématique. 
- le septième et dernier point de ce chapitre définit les mesures de maîtrise de risques et précise leur 
rôle. 
• Le deuxième chapitre présente les principes fondamentaux et les hypothèses faites lors de la 
construction d’une simulation dynamique d’un procédé chimique. En passant par le choix du modèle 
thermodynamique, le dimensionnement des opérations unitaires, la stratégie de régulation, etc. De 
plus, il dresse un tableau des logiciels commerciaux permettant une simulation dynamique des 
procédés pour la sécurité. Une synthèse permet d’avoir une vision globale de l’existant. 
Ces deux premiers chapitres permettent de poser les fondements de notre travail. 
•  Le troisième chapitre est consacré au développement de la méthodologie. Celui-ci se décompose en 
deux axes principaux : 
- la détermination des dérives et de leurs causes en exploitant le retour d’expérience (REX).  
- la méthode de simulation des dérives et l’exploitation des résultats pour quantifier le risque et le 
diminuer. 




• Le quatrième chapitre expose les résultats de l’application de la méthodologie à un procédé 
d’oxydation. Ce procédé implique un réacteur semi-batch. 
•  Le cinquième chapitre présente un procédé de sulfonation, cas d’étude impliquant un risque 
d’emballement thermique. La détermination des conditions opératoires est détaillée. Ensuite, la 
méthodologie est appliquée. 
• Enfin, le dernier chapitre traite le cas du procédé de production de propylène glycol composé d’une 
section réaction et d’une section séparation. Dans ce chapitre, la propagation des dérives le long du 









Ce premier chapitre développe une revue bibliographique sur la sécurité des 
procédés et les méthodes d’analyse des risques. 
Nous présentons, dans un premier temps, le contexte réglementaire des risques 
industriels et les principaux objectifs d’une étude de dangers. Ensuite, nous introduisons 
les méthodes d’analyse des risques après avoir présenté les évènements redoutés et 
illustré le rôle de l’accidentologie. Nous détaillons plus particulièrement une méthode 
d’analyse des risques largement répandue dans l’industrie des procédés : la méthode 






Le risque est inhérent à l’activité industrielle. Ce sont les différentes catastrophes industrielles 
apparues à partir de la deuxième moitié du XX siècle qui ont marqué l’opinion publique. Ces catastrophes 
ont engendré une image négative des procédés chimiques en démontrant à quel point les accidents liés à ce 
type d’industrie pouvaient être destructeurs. Paradoxalement, ce sont aussi ces événements dramatiques qui 
ont contribué au développement et à la valorisation de ce qu’on peut appeler aujourd’hui la science de la 
sécurité. La destruction de l’unité d’oxydation de l’usine de Flixborough, le nuage toxique de dioxine dispersé 
sur la commune de Seveso, les 4000 victimes et 200000 blessés du désastre de Bhopal ou encore l’explosion 
de l’usine AZF restent gravés dans la mémoire collective. Les acteurs de la sécurité cherchent aujourd’hui 
encore à tirer les leçons des erreurs du passé (Benaissa, 2006; Jain et al., 2016; Kletz, 2006). 
Ce chapitre a pour objectif de décrire le contexte réglementaire des risques industriels, les objectifs 
des études de dangers, les principales méthodes d’analyse de risques et les barrières mises en œuvre afin de 






Le risque est la « possibilité de survenance d’un dommage résultant d’une exposition aux effets d’un 
phénomène dangereux ». On peut aussi définir le risque comme la combinaison de la fréquence d’occurrence 
d’un événement redouté et de la gravité de ses conséquences sur des éléments vulnérables (circulaire du 10 
mai 2010). D’après la Directive Seveso, un évènement redouté d’importance majeure (émission d’un produit 
dangereux, incendie, explosion) est un accident majeur, résultant de développements incontrôlés survenus au 
cours de l’exploitation d’un établissement, et entraînant pour la santé humaine ou l’environnement, à 
l’intérieur ou à l’extérieur de l’établissement, un danger grave, immédiat ou différé, et faisant intervenir une 
ou plusieurs substances ou préparations dangereuses. La gestion des risques industriels liés à une installation 
consiste, d’une part, à évaluer les risques à l’aide de méthodes adaptées et, d’autre part, à préconiser des 
mesures de maîtrise des risques (MMR) pour atteindre un niveau de risque tolérable. 
Afin de définir le vocabulaire utilisé dans ce mémoire, nous avons établi, dans l’Annexe A, un 
glossaire des termes fréquemment utilisés dans le domaine de la sécurité des procédés. 
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En France, la loi du 19 juillet 1976 relative aux Installations Classées pour la Protection de 
l’Environnement (ICPE) (article L. 512-1 du code de l’environnement) est déterminante en matière de risques 
industriels et de nuisances. Une installation classée est toute exploitation industrielle ou agricole susceptible 




riverains.La Nomenclature ICPE est le document de référence qui définit et classe les installations qui entrent 
dans le champ d’application de cette loi. Elle contient des rubriques en fonction des branches d’activités et 
des substances utilisées. Elle classe les ICPE selon 5 régimes par ordre croissant de risques, en fonction 
notamment de quantités « seuil » de produits dangereux : déclaration, déclaration avec contrôle, 
enregistrement, autorisation simple et autorisation avec servitude. Depuis 2000, cette loi a été refondue dans 
le Code de l’Environnement : livre V intitulé « Prévention des pollutions, des risques et des nuisances ». 
L’intérêt de la réglementation ICPE est d’intégrer la quasi-totalité des obligations environnementales (eau, 
air, sol, déchets, produits chimiques…), d’où la notion d’approche intégrée (Viger, 2017). 
Pour les installations soumises à autorisation simple ou avec servitude, l’exploitant doit faire une 
demande d’autorisation d’exploiter avant toute mise en service démontrant l’acceptabilité des risques. Deux 
études importantes composent le Dossier de Demande d’Autorisation d’Exploiter (DDAE) : l'étude de 
dangers (EDD) (cf. partie 1.1.2) et l’étude d’impact sur l’environnement. L’EDD est fondée sur la définition 
de scenarii d’accidents majeurs identifiés à partir de l’analyse des risques que présente l’installation. Pour les 
établissements soumis à autorisation avec servitude, l’EDD doit être révisée tous les 5 ans. L’étude d’impact 
contient une évaluation et une optimisation environnementales de l’installation. Elle montre les dispositions 
prises pour identifier, limiter et compenser les incidences de l’installation sur l’environnement et la santé 
publique. Depuis le 1er mars 2017, l’autorisation environnementale unique constitue une simplification de 
l’instruction de la demande d’autorisation en fusionnant les procédures relevant des ICPE et de la loi sur 
l’eau. Le DDAE est instruit par l’inspection des installations classées. C’est le préfet qui, in fine, autorise ou 
refuse l’exploitation de l’installation dont elle est l’objet. Dans le 1er cas, il délivre un arrêté d’autorisation 
d’exploiter qui comprend notamment la charte de fonctionnement de l’installation. 
Une autre loi française importante est la loi « risques » du 30 juillet 2003 (loi n° 2003-699) 
promulguée suite à l’explosion de l’usine AZF qui s’est produite à Toulouse le 21 septembre 2001. Elle a été 
modifiée à plusieurs reprises au cours du temps et la dernière modification date du 1er juin 2015. Elle renforce 
la gestion des risques industriels majeurs en introduisant notamment :  
• l’élaboration de Plans de Prévention des Risques Technologiques (PPRT) pour mieux maîtriser 
l’urbanisation autour des établissements industriels à risques, 
• une approche plus détaillée de l’étude de dangers. 
En ce qui concerne le premier point, l’objectif est, d’une part, de résoudre les situations difficiles en 
matière d’urbanisme héritées du passé, et d’autre part, de mieux encadrer l’urbanisation future. Il s’agit 
d’organiser la cohabitation des sites industriels à risques et des riverains par la mise en place de mesures 
préventives destinées à protéger les vies humaines en cas d'accident. Pour atteindre ce but, on détermine des 
périmètres d’exposition aux risques autour des sites concernés afin de définir différentes zones : non 
constructibles, d’expropriation, de délaissement… La démarche PPRT se veut au service de la sécurité des 




(Ministère de l’Ecologie du Développement et de l’Aménagement Durables, 2005).  
En ce qui concerne le deuxième point, le but est d’effectuer, dans le cadre de l’étude de dangers, une 
analyse des risques la plus précise possible en évaluant selon une méthodologie explicite, pour chaque 
scénario accidentel identifié, la fréquence d’occurrence, la cinétique, l’intensité des effets et la gravité des 
conséquences (arrêté PCIG du 29 septembre 2005). Sur cette base et afin de prioriser la réduction des risques 
à la source, des critères d’appréciation, dits MMR (Mesures de Maîtrise des Risques), sont formalisés dans 
une grille de criticité qui a pour finalité de fournir une indication de la compatibilité de l’établissement avec 
son environnement, appréciation nécessaire à la prise de la décision publique. Cette grille permet d’évaluer 
l’acceptabilité sociétale du risque. La loi intègre également une obligation de justification des mesures 
permettant de réduire la fréquence ou la gravité des accidents industriels majeurs. 
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La catastrophe de Seveso qui s'est produite le 10 juillet 1976 a été causée par la surchauffe d'un 
réacteur fabricant du 2,4,5-trichlorophénol qui a libéré un nuage toxique contenant plusieurs produits 
toxiques dont de la dioxine. Sur le plan écologique, les effets de la catastrophe sont tangibles : outre les 3 300 
animaux domestiques morts intoxiqués, près de 80 000 têtes de bétail ont été abattus. Par ailleurs, les sols 
agricoles et les maisons nécessiteront de lourds travaux de décontamination. Le bilan exact sera connu sept 
ans plus tard, au moment de l'ouverture du procès des responsables des différentes sociétés incriminées.  
Cet accident majeur a déclenché une prise de conscience au niveau de l’Union Européenne de 
l’importance de la maîtrise des risques technologiques. Cela s’est traduit par la parution, le 24 juin 1982, de 
la directive européenne Seveso 1. Elle a donné un premier cadre supranational à la prévention des accidents 
industriels majeurs avec pour objectifs de demander aux états membres et aux entreprises d’identifier les 
risques associés aux activités industrielles dangereuses et de prendre les mesures nécessaires pour y faire 
face. Elle s’applique à un établissement dès lors qu’en son sein, sont présentes ou susceptibles de l’être du 
fait notamment d’une perte de contrôle du procédé, dans des quantités supérieures à certains seuils, des 
substances ou des préparations dont la définition et les caractéristiques sont fixées dans la directive. 
En 1996, la directive Seveso 1 est remplacée par la directive Seveso 2. Elle ajoute notamment la 
notion de prévention des accidents et classe les installations Seveso selon deux types : seuil haut et seuil bas. 
Lors de la transposition de la directive Seveso 2 en droit français en date du 10 mai 2000, il a été établi une 
correspondance entre le classement ICPE et le classement Seveso : autorisation simple correspond au seuil 
bas et autorisation avec servitude au seuil haut. Toutefois, il faut noter que le classement Seveso ne traite pas 
des nuisances contrairement au classement ICPE. 
À partir du 1er juin 2015, la directive Seveso 3 est rentrée en vigueur et abroge donc la directive 
Seveso 2. Elle renforce les exigences déjà imposées aux industriels pour maîtriser les accidents majeurs 
impliquant des produits chimiques. Si l’étude de dangers reste au cœur de la démonstration de cette maîtrise, 




garantir à un niveau acceptable la maîtrise des risques industriels. Elle permet d’assurer la cohérence du 
classement des installations (Seveso seuil haut et Seveso seuil bas) avec le règlement européen CLP 
(classification labelling packaging) qui concerne  la classification, l'étiquetage et l'emballage des substances 
et des mélanges et avec le règlement REACH relatif à l’enregistrement, l’évaluation, l’autorisation et les 
restrictions sur les substances chimiques. De plus, Seveso 3 se met en conformité avec les exigences de la 
Convention d'Aarhus permettant : 
• la mise à disposition du public des informations relatives àl'environnement et à la sécurité, 
• le renforcement de la participation du public aux processus décisionnels et l’accès à la justice. 
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À travers l’étude de dangers, les industriels doivent démontrer aux autorités préfectorales qu'ils sont 
en mesure d'évaluer et de maîtriser les risques liés à leur activité. L'évolution de la réglementation, induite 
notamment par la loi « risques » de 2003, a pour effet de donner un cadre précis pour l’élaboration de l’étude 
de dangers. Le cœur de l’étude de dangers repose sur l’analyse des risques de l’installation. La réglementation 
n'impose pas de méthode d’analyse des risques et chaque industriel est donc libre de choisir une méthode à 
condition de justifier sa pertinence. En pratique, certaines méthodes sont privilégiées : l’Analyse Préliminaire 
des Risques (APR), l’HAZOP, l’AMDEC (Analyse des Modes de Défaillances, de leurs Effets et de leur 
Criticité) et le nœud papillon. Après avoir effectué une étude d’accidentologie, l’analyse des risques aboutit 
à la définition de scenarii accidentels. Ces scenarii décrivent l’ensemble des évènements potentiels qui 
aboutissent à un évènement redouté tout en déterminant les causes puis les conséquences potentielles sur les 
enjeux.  
L’étape suivante consiste en une analyse détaillée des risques. Sa finalité est : 
• d’effectuer un examen approfondi des phénomènes dangereux susceptibles de conduire à un accident 
majeur par effets directs ou par effets dominos. Une attention toute particulière est portée aux accidents 
dont les effets peuvent atteindre des enjeux à l’extérieur de l’établissement. 
• de vérifier la maîtrise des risques associés. 
Dans cette analyse détaillée, on utilise les échelles d’appréciation fournies par l’administration 
permettant de positionner chaque scénario accidentel dans la matrice de criticité (arrêté PCIG du 29 
septembre 2005). Ces échelles sont relatives à : 
• la fréquence d’occurrence : Il y a 5 classes de « probabilité » (A à E)  avec une appréciation soit 
qualitative, soit semi-quantitative, soit quantitative (fréquence exprimée par unité et par an). Quel que 
soit le type d’appréciation choisi, il doit être justifié. La quantification nécessite de préciser l’origine des 
données. Celles issues du retour d’expérience sont fortement conseillées à partir du moment où elles sont 
jugées statistiquement crédibles. On ne doit prendre en compte dans le calcul que les mesures de maîtrise 




• la cinétique : il s’agit de fournir la cinétique d’évolution des phénomènes dangereux et de la propagation 
de leurs effets en tenant compte de la cinétique de mise en œuvre des Mesures de Maîtrise de Risques 
qui sont en adéquation avec le risque. 
• l’intensité des effets : les effets sont de différentes natures : toxiques, de surpression, thermiques ou 
« missiles ». À part pour les effets « missiles », l’intensité est définie par rapport à des valeurs de 
référence établies pour les hommes et pour les structures : ce sont les seuils (i) d’effets létaux 
significatifs, (ii) d’effets létaux et (iii) d’effets irréversibles. Ces valeurs permettent de calculer les 
périmètres de sécurité correspondant aux zones de dangers : (i) très graves pour la vie humaine, (ii) 
graves pour la vie humaine et (iii) significatifs pour la vie humaine. 
• la gravité des conséquences : Il y a 5 niveaux de gravité : modéré, sérieux, important, catastrophique et 
désastreux. Ils sont fonction du nombre de personnes exposées dans chacune des zones de dangers. D’un 
point de vue réglementaire, la gravité des effets est centrée sur la présence d’enjeux humains à l’extérieur 
des limites de propriété du site. 
L’utilisation d’un support cartographique de représentation des zones de dangers est exigée, ce qui 
constitue un outil pour la communication et la prise de décisions.  
La dernière étape est l’évaluation du niveau des risques et leur comparaison à des critères 
d’acceptabilité. Dans un souci d’homogénéité, l’administration a fourni en 2005 une grille d’appréciation des 
risques (grille de criticité), composée des 5 niveaux de probabilité et de gravité définis précédemment, dans 
laquelle on doit positionner chacun des accidents majeurs identifiés (Tableau 1-1). 




Cette grille délimite trois zones : 
– une zone de risque élevé, figurée par le mot « NON » ; 
– une zone de risque intermédiaire, figurée par le sigle « MMR » (mesures de maîtrise des risques 
cf. partie 1.7), dans laquelle une démarche d’amélioration continue est particulièrement pertinente, en vue 
d’atteindre, dans des conditions économiquement acceptables, un niveau de risque aussi bas que possible, 
compte tenu de l’état des connaissances et des pratiques et de la vulnérabilité de l’environnement de 
l’installation ; 
– une zone de risque moindre, qui ne comporte ni « NON » ni « MMR ». 
La gradation des cases « NON » ou « MMR » en « rangs », correspond à un risque croissant, depuis 
le rang 1 jusqu’au rang 4 pour les cases « NON » et depuis le rang 1 jusqu’au rang 2 pour les cases « MMR ». 
Cette gradation correspond à la priorité que l’on peut accorder à la réduction des risques, en s’attachant 
d’abord à réduire les risques les plus importants (rangs les plus élevés). 
Il faut noter qu’en dehors de l’étude de dangers règlementaire, l’entreprise peut définir elle-même 
ses propres niveaux de risques. On trouve divers exemples dans la littérature (Baybutt, 2015a; Duijm, 2015; 
Lu et al., 2015; Ni et al., 2010). Ils peuvent varier selon le domaine d’application et la matrice de risque 
utilisée. 
Dans le cadre de l’étude de dangers, l’exploitant doit également effectuer une analyse des effets 
dominos. Les effets des phénomènes dangereux à prendre en compte dans le cadre de cette analyse sont 
principalement : 
– les effets thermiques ; 
– les effets mécaniques d’une onde de surpression ;
– les effets mécaniques de projectiles issus d’une explosion ; 
– les effets toxiques. 
Les effets dominos sont analysés à partir de valeurs seuils réglementaires (Iddir, 2014). Ces seuils 
sont à retenir a minima pour identifier les cibles potentielles d’un scénario initiateur d’effets dominos parmi 
les installations ou équipements critiques ou sensibles. Des études sont menées actuellement pour établir des 
méthodes et des modèles d’évaluation des effets dominos (Alileche et al., 2017, 2015; Laurent et al., 2017) 
afin d’apporter des outils et de guider les industriels dans leur analyse. 
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Dans cette partie nous nous intéressons aux événements redoutés et à leurs effets. Un évènement 
redouté est défini comme « une libération d’énergie ou de substance produisant des effets susceptibles 




Dans le cadre de l’étude de dangers, on distingue quatre catégories d’évènements redoutés : 
• l’incendie : pour qu’une réaction de combustion se produise, il est nécessaire de combiner la présence 
d’un combustible, d’un comburant et d’apporter suffisamment d’énergie. Une ATEX (atmosphère 
explosive) peut se former lorsque le mélange est dans des proportions adéquates (INERIS, 2015) c’est-
à-dire que mélange d’un gaz combustible avec l’air ou un comburant n’est susceptible d’être enflammé 
que s’il contient une quantité suffisante de combustible et une quantité suffisante de comburant. Il existe 
plusieurs types d’incendie comme le feu de nappe, le feu torche (gaz ou aérosol) ou le feu de solides 
combustibles.  
• l’explosion : ce phénomène correspond à une libération brutale d’énergie. La violence de l’explosion est 
essentiellement fonction de la quantité d’énergie libérée et de la cinétique du processus de libération 
(Laurent, 2011). Il existe plusieurs types d’explosions : explosion pneumatique consécutive à 
l’éclatement d’un réservoir sous pression, l’emballement thermique, la décomposition de produits 
instables, les explosions de gaz (UVCE et VCE), l’explosion de poussières, le BLEVE et le BOIL-OVER 
(INERIS, 2007).
• la perte de confinement : Il s’agit de fuite et d’épandage de liquide ou de fuite de gaz ou de rejet 
diphasique voire triphasique de produits consécutivement à une brèche, à une explosion ou à une 
ouverture de soupape par exemple. La perte de confinement peut entraîner la formation et la dispersion 
de nuages de gaz toxique et/ou inflammable. 
• l’impact de projectiles : les phénomènes tels que l’explosion peuvent causer l’éclatement de l’enveloppe 
d’une enceinte confinée. Les effets des fragments projetés à cette occasion, appelés aussi missiles, 
dépendent de leurs vitesses et de leurs trajectoires. 
Les effets d’un évènement redouté se divisent en : 
• effets thermiques : ces effets sont liés au rayonnement de chaleur émis soit par la combustion plus ou 
moins rapide d’une substance inflammable, soit par la mise en œuvre d’une ou de plusieurs réactions 
exothermiques qui ne sont pas des combustions.  
• effets toxiques : ils résultent de l’inhalation, de l’ingestion ou de la pénétration par voie cutanée d’une 
substance ou préparation toxique. Le contact avec le toxique peut découler d’une fuite sur une 
installation, ou d’un dégagement provenant d’un incendie ou d’une réaction. 
•  effets de surpression : ils résultent notamment de l’onde de pression générée par une explosion. L’onde 
se propage dans l’air en s’atténuant progressivement.  
• effets « missiles » : Les débris issus de la rupture mécanique d’une enceinte et divers objets non arrimés 






Nous nous intéressons tout particulièrement à l’emballement thermique, appelé aussi explosion 
thermique, car notre travail porte sur des réactions exothermiques dont le risque d’emballement sera étudié. 
L’emballement thermique est « la conséquence de la perte de contrôle de la température d’une substance 
chimique, d’un mélange de réactifs et de produits ou d’un procédé dans une enceinte » (Laurent, 2011). Bien 
que les causes puissent être multiples, ce phénomène apparaît le plus souvent suite à une dérive du procédé 
de type défaillance du système de refroidissement. Nikolay Semenov fut le premier à aborder cette 
problématique en confrontant sur le même diagramme le flux de chaleur dégagé par une réaction chimique 
et le flux de chaleur échangé entre le fluide de refroidissement et le milieu réactionnel à travers la paroi du 
réacteur dans lequel s’effectue cette synthèse (Benaissa, 2006). Depuis, ce modèle a largement été repris, 
complété et formalisé autour d’un diagramme qui représente l’évolution de la température du milieu 
réactionnel en cas de dérive. Cette figure met en évidence un certain nombre de paramètres qui permettent 
d’évaluer la criticité des scenarii envisagés. Les paragraphes suivants rappellent les principes de base de cette 
représentation. 
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En théorie, le réacteur ne pourra être conduit de manière sûre, uniquement si la puissance (ou le flux 
de chaleur) volumique de refroidissement est supérieure ou égale à la puissance volumique dégagée par la 
réaction. Il est cependant important de réaliser que la puissance de refroidissement augmente linéairement 
avec la température, alors que celle libérée par la réaction augmente exponentiellement. La Figure 1-1 illustre 
de manière graphique l'évolution de ces deux puissances en fonction de la température. 
Figure 1-1 L’évolution de la puissance de refroidissement qc et de la puissance libérée par une réaction 
chimique qr en fonction de la température au sein du réacteur 
Un tel diagramme (Figure 1-1) est appelé diagramme de Semenov. La courbe exponentielle 
correspond à la production de chaleur, qui suit la loi d'Arrhenius, alors que la droite, de pente UA (considérée 




température du fluide de refroidissement et celle du réacteur. À noter que la puissance de refroidissement 
vaut zéro quand la température dans le réacteur est égale à celle du fluide caloporteur. 
Un tel diagramme de Semenov montre qu'il existe deux points où la production de chaleur est égale 
à l'évacuation de chaleur. De ces deux points, un seul est dit stable. En effet, si la température vient à 
augmenter à partir de ce point, l'évacuation de chaleur devient supérieure à la production, ce qui a pour 
conséquence de faire revenir la température à son point stationnaire (Figure 1-1). La situation est similaire si 
la température vient subitement à baisser. Il en va du contraire pour l'autre point où la production et 
l'évacuation de chaleur sont égales. À partir de ce point, si la température augmente, il ne sera plus possible 
de maîtriser la température dans le réacteur (emballement thermique). On appelle par conséquent ce deuxième 
point, le point de non-retour (Figure 1-1). 
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De nombreux accidents industriels ont été provoqués par des réactions dont la mise en œuvre n’a 
pas été contrôlée : emballement thermique, réaction secondaire non contrôlée, dispositif défaillant, … Les 
conséquences de tels accidents sont souvent importantes dans la mesure où une réaction chimique non désirée 
ou non contrôlée est susceptible de donner matière à la fois à une explosion et à l’émission de produits 
toxiques ou inflammables dans l’environnement. 
Stoessel (2013, 2009) a établi un processus permettant, à partir de la classe de criticité d’une réaction 
chimique, de choisir les systèmes de protection adéquats. Ce travail est basé sur une approche systématique 
permettant d’analyser le risque thermique des réactions exothermiques. Elle consiste en l’analyse des scenarii 
d’emballement thermique causé par une perte de refroidissement et leur classification (Gygax, 1988; 
Stoessel, 1993). 




Tableau 1-2 La définition des grandeurs lors d’un scénario d’emballement thermique 
Le scénario (Figure 1-2) représente dans un premier temps un fonctionnement normal du procédé à 
la température Tp. Une perte de refroidissement cause l’augmentation de la température due à la réaction 
principale. Cette hausse de température dépend de la quantité de réactif accumulé dans le réacteur (n’ayant 
pas encore réagit) donc des conditions opératoires du procédé. La température atteint la valeur MTSR 
(Maximum Temperature of the Synthesis Reaction). À cette température, la réaction secondaire peut s’initier. 
La chaleur dégagée par cette réaction peut engendrer une seconde montée en température, atteignant la valeur 
finale de température Tend. Les différentes grandeurs sont définies dans le Tableau 1-2. Les équations 










Cp : capacité calorifique (J.kg-1.K-1) 
H : enthalpie de réaction (kJ.kg-1) 
Qmax : puissance thermique maximale (W.kg-1)
T : température milieu (K) 
Ed : énergie d’activation de la réaction de décomposition (J.mol-1) 
Rm: la constante des gaz parfait (J.mol-1.K-1) 
Stoessel (2013, 2009) propose de répondre à six questions « clés » aidant à déterminer les données 




grandeurs (conditions opératoires, variations de température ou durées) numérotées de 1 à 6 et représentées 
dans la Figure 1-2. Ces questions sont les suivantes : 
Question 1 : La température de réaction peut-elle être maintenue par le système de refroidissement ? 
Il s’agit là d’une question type qui doit être étudiée durant le développement du procédé. Le contrôle 
thermique d’une réaction à l’échelle industrielle ne peut être réalisé que si la puissance thermique du système 
de refroidissement est suffisante pour éliminer la chaleur produite par la réaction à tout instant durant la 
réaction. Lors de l’extrapolation d’échelle (scale-up), on se souviendra que la puissance de la réaction varie 
proportionnellement au volume donc avec le cube de la dimension du réacteur, alors que l’élimination de 
chaleur varie proportionnellement à la surface d’échange donc avec le carré de la dimension du réacteur. Il 
en résulte une variation non linéaire pouvant atteindre deux ordres de grandeur entre le laboratoire et l’échelle 
industrielle. 
Question 2 : Quelle température est atteinte durant l’emballement de la réaction de synthèse ? 
La réponse à cette question exige une étude de la cinétique de réaction dans les conditions opératoires 
prévues, afin de déterminer la variation du degré d’accumulation de réactifs en fonction du temps. Le concept 
de la MTSR (température maximum de la réaction de synthèse) a été développé à cet effet et représente la 
grandeur clé de l’analyse. 
Question 3 : Quelle est la température atteinte après emballement de la décomposition ? 
Les données thermiques de la réaction de décomposition permettent de calculer la montée 
adiabatique de température et donc de déterminer la température finale (Tend) en partant du niveau MTSR. 
Cette température donne une bonne indication pour l’évaluation des conséquences possibles d’un 
emballement. 
Question 4 : À quel instant la perte de refroidissement a-t-elle les conséquences les pires ? 
La quantité de réactifs non convertis, ainsi que la stabilité thermique du milieu réactionnel peuvent 
varier en fonction du temps. Il est donc important de connaître à quel instant l’accumulation et donc le 
potentiel thermique est le plus important et à quel instant la stabilité thermique est la plus critique. On 
considérera une panne à l’instant de la combinaison (potentiel et stabilité) la plus critique comme étant le cas 
le plus grave et naturellement les mesures de sécurité seront conçues pour maîtriser un tel événement.
Question 5 : Quel est le temps d’emballement de la réaction principale ? 
Généralement, les réacteurs industriels opèrent à une température telle que la réaction principale soit 
rapide. Donc, une augmentation de température au-delà de la température normale du procédé accélère cette 
réaction. Par conséquent, dans la plupart des cas, cette période est relativement brève. 
Question 6 : Quel est le temps d’emballement de la décomposition à partir du niveau MTSR ? 
La dynamique de la décomposition joue un rôle important dans la détermination de la probabilité 




escient lors du développement du calorimètre ARC (Accelerating Rate Calorimeter). 
Ces données permettent de caractériser la réaction et d’avoir les données nécessaires pour déterminer 
la classe de criticité du scénario étudié, cette méthode est utilisée dans plusieurs travaux récents (Zhang et 
al., 2015, 2016). 
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Le scénario de perte de refroidissement présenté dans la partie 1.3 utilise à la fois une échelle de 
gravité et une échelle de probabilité. Dans le cas d’une perte de refroidissement la température du procédé 
s’accroit en partant de la valeur Tp et atteint la valeur MTSR. Arrivé à ce point, la réaction secondaire pourrait 
causer une augmentation de température supplémentaire. Pour cela, le concept de TMRad (Time to maximum 
Rate) est introduit. Ce dernier est une fonction de la température, si sa valeur est supérieure à 24 heures, le 
déclenchement de la réaction de décomposition (secondaire) est peu probable. Par conséquent, la température 
à laquelle le TMR ad est égal à 24 heures (TD24) est retenue tel un seuil de température à considérer. 
En plus des trois niveaux de température (Tp, MTSR et TD24), Stoessel (2009) conseille de considérer 
la température MTT (Maximum temperature for Technical reasons) pour laquelle une limite est atteinte 
notamment en raison de la résistance du matériau de construction du réacteur étudié ou à cause d’un des 
paramètres admissibles de fonctionnement du réacteur (température ou pression…) qui n’est pas respecté. 
Pour les systèmes ouverts, opérant à une température atmosphérique, le point d’ébullition est souvent utilisé. 
Pour les systèmes fermés, opérant en surpression, la température considérée peut être celle atteinte quand la 
pression est égale à la pression seuil d’ouverture du système d’évacuation de la surpression. Ces quatre 
niveaux de température permettent la classification des scenarii en cinq classes différentes (Figure 1-3). 
Figure 1-3 : La classification des scenarii d’emballement thermique (Stoessel, 2009) 
La description des classes de criticité est la suivante : 
• classe 1 : en cas de perte de contrôle de la réaction de synthèse, la limite technique ne peut être atteinte 




longtemps (plus de 24 heures) sous des conditions de confinement thermique que la limite technique 
pourrait être atteinte. Mais alors, le refroidissement par évaporation fonctionnerait comme barrière de 
sécurité supplémentaire ; 
• classe 2 : en cas de perte de contrôle de la réaction de synthèse, la limite technique ne peut être atteinte 
et la décomposition ne peut être déclenchée. La situation est sensiblement analogue à la classe 1, mais si 
la masse réactionnelle était laissée un temps relativement long (plus d’une journée) sous conditions de 
confinement thermique, la décomposition pourrait être déclenchée et la limite technique atteinte. Dans 
ce cas, le fait d’atteindre la limite technique pourrait être dangereux si la puissance thermique à cette 
température était trop grande. À condition d’éviter les conditions de confinement prolongé, le procédé 
est thermiquement sûr. ; 
• classe 3 : en cas de perte de contrôle de la réaction de synthèse, la limite technique est la première atteinte, 
mais la décomposition ne peut être déclenchée. Dans ce cas, la sécurité du procédé dépend de la puissance 
calorifique de la réaction de synthèse à la limite technique. ; 
• classe 4 : en cas de perte de contrôle de la réaction de synthèse, la limite technique sera atteinte et la 
réaction de décomposition pourrait théoriquement être déclenchée. Dans ce cas, la sécurité du procédé 
dépend de la puissance calorifique de la réaction de synthèse et de la réaction de décomposition à la 
limite technique. Dans un système ouvert, le refroidissement par évaporation peut fonctionner comme 
barrière de sécurité. 
• classe 5 : En cas de perte de contrôle de la réaction de synthèse, la réaction de décomposition sera 
déclenchée et la limite technique atteinte au cours de l’emballement. Il est peu probable que dans un tel 
cas le refroidissement par évaporation puisse encore servir de barrière de sécurité. La puissance 
calorifique de la réaction de décomposition à la limite technique détermine la sécurité thermique du 
procédé. 
Ainsi, les classes 1 et 2 ne nécessitent pas de mesures techniques, contrairement aux classes 3 et 4 
qui elles nécessitent la mise en place de mesures techniques et enfin la classe 5 nécessite de revoir la 
conception du procédé et la mise en place de mesure d’urgence additionnelles (Stoessel, 2013). 
Les conséquences de l’emballement thermique sont multiples. La montée en température est en elle-
même une conséquence pouvant être critique. Dans le cas où la température finale est importante le mélange 
réactionnel peut s’évaporer et des gaz incondensables peuvent aussi se former. Cela peut donc causer une 
montée en pression dans le système ou engendrer une évacuation de gaz ou vapeurs toxiques et/ou 
inflammables. Des suggestions pour l’évaluation de la probabilité d’occurrence (TMRad) et de gravité des 
effets(Tad) et la mise en place de barrières lorsque cela est nécessaire ont été faite par Stoessel (2013, 2009)
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L’étude de la stabilité des constituants est nécessaire afin de connaître les conditions de leur 
décomposition. En guise d’exemple, une augmentation de température ou une introduction accidentelle de 
produit peut amener les constituants en état métastable à passer à un état intermédiaire instable. Dans la 
Figure 1-4, le produit qui se trouve au point « A » est dans un état métastable, une augmentation de 
température enclenche un dégagement de chaleur (Hrd) et une décomposition des molécules.  
Figure 1-4 La variation de l’énergie libre lors d’une réaction de décomposition 
Les molécules résultantes sont alors au niveau du point stable « B ». Ce phénomène fait varier l’ordre 
de grandeur de l’enthalpie et peuvent être difficilement contrôlables (Stoessel, 2008). La définition des 
conditions opératoires sûres et leur maintien ainsi que la maintenance des installations sont impératifs à la 
conduite de procédés présentant des risques de décompositions des constituants afin d’empêcher 
l’enclenchement d’un emballement thermique. 
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L’étude des accidents, des presqu’accidents et des incidents déjà survenus, de leurs causes et de leurs 
conséquences est une étape clé de l’analyse des risques. C’est un point de départ pour définir les dérives à 
considérer et leurs conséquences qualitatives ou quantitatives. Les informations et les enseignements que 
l’on tire de l’accidentologie constituent le retour d’expérience (REX).  
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Le retour d’expérience (REX) joue un rôle clé dans l’amélioration de la sécurité des installations 
industrielles. L’analyse des incidents ou accidents survenus auparavant permet de tirer des enseignements 
(circonstances, conséquences…) pour optimiser la conception des installations et les modes d’organisation 
mais aussi pour enrichir les bases de données essentielles pour la mise en œuvre des analyses de risque. Les 




dans la description des dérives considérées (informations sur les circonstances, les causes, ...), de leurs effets 
et de leurs conséquences.  
L’analyse du retour d’expérience doit permettre : 
• d’identifier les types d’accidents susceptibles de survenir sur les installations ; 
• d’identifier les causes de ces accidents ; 
• d’estimer l’ordre de grandeur de la gravité des effets (conséquences sur les cibles) associée à ces 
accidents ; 
• de s’assurer que les accidents et incidents déjà survenus sont bien pris en compte sur le site dans le cadre 
d’une démarche d’amélioration continue de la sécurité ; 
• de fournir une première estimation du niveau de performance des barrières de sécurité (en fonction de 
l’analyse de leur comportement en cas de sollicitation réelle lors d’un accident). 
Il existe plusieurs bases de données d’accidents industriels en France et à l’étranger. Le Tableau 1-3
présente les caractéristiques des bases de données le plus importantes. 
Tableau 1-3 Les bases de données d’accidents industriels 
La consultation de ces bases de données est une ressource incontournable dans le cadre de la 
recherche des accidents survenus sur des installations similaires.  
En effet, ces bases de données apportent une aide précieuse pour identifier la typologie des 




de données française ARIA de données est libre d’accès et s’intéresse aux accidents ayant eu lieu en France 
ou à l’étranger. C’est pourquoi, dans notre travail, nous avons exploité cette base de données. 
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Depuis 1992, le Bureau d’Analyse des Risques et Pollutions Industriels (BARPI) recueille et analyse 
les informations sur les accidents technologiques. Il renseigne et exploite la base de données ARIA : Analyse, 
Recherche et Information sur les Accidents technologiques. ARIA comprend près de 47000 accidents dont 
environ 6500 survenus à l’étranger. 60 % de ces événements concernent des installations classées pour la 
protection de l’environnement (ICPE), les autres concernent le transport de matières dangereuses par route, 
fer, voie d’eau ou canalisation, la distribution et l’utilisation domestique du gaz, les mines et carrières, les 
ouvrages hydrauliques. L’enregistrement des accidents dans la base de données est réalisé à partir des 
rapports des services de secours ou de contrôle, mais aussi de la presse. Les résumés d’accidents sont soumis 
à l’avis des services de contrôle et des organisations professionnelles avant publication sur le site Internet. 
Le BARPI analyse ces incidents et accidents et contribue à la prévention des risques par la diffusion des 
enseignements du retour d’expérience. Tous les supports d’information du BARPI ainsi que l’accès aux 
données de la base ARIA sont mis gratuitement à la disposition du public sur le site internet : 
www.aria.developpement-durable.gouv.fr. De plus, un document intitulé « Inventaire des accidents 
technologiques » est rédigé annuellement par le Ministère de l'Environnement, de l'Énergie et de la Mer en 
collaboration avec plusieurs autres institutions (Ministère de l’environnement, de l'énergie et de la Mer, 
2016). Il peut toutefois encore exister des imprécisions, inexactitudes ou omissions. Néanmoins, la base de 
données ARIA reste un outil qui permet de trier les incidents et accidents en précisant des mots clés, des 
périodes bien précises, des secteurs d’activité ou/et des phénomènes étudiés. Des résultats statistiques sur les 
accidents peuvent être obtenus en ciblant : 
• la typologie et la phénoménologie ; 
• les causes profondes et les faits initiateurs des accidents ; 
• les équipements impliqués ; 
• la nature des conséquences et la gravité (humaines, économiques, sociales et environnementales) ; 
• la classe des produits impliqués. 
La Figure 1-5 présente des exemples de critères de recensement et de répartition des accidents 
industriels utilisés dans la base ARIA et dans les « Inventaires des accidents technologiques ». Parmi les 
causes d’un accident, on distingue les causes premières à l’origine des perturbations d’un processus (défauts 




Figure 1-5 Les exemples de critères de recensement et de répartition des accidents industriels 
Des analyses de la répartition statistique des accidents sont effectuées à partir d’une interrogation 
par mots-clés. L’accidentologie donne, par exemple, des indications sur les évènements les plus probables 
ou les plus critiques et renseigne sur les causes et les équipements impliqués dans un accident. 
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Dans cette partie, nous décrivons la démarche générale d’analyse de risques, les critères de 
classification des méthodes puis nous présentons brièvement les principales méthodes mises en œuvre dans 
le domaine des procédés chimiques. 
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Après avoir délimité précisément le contour du système à analyser, l’analyse des risques vise tout 
d’abord à identifier les sources de dangers et les situations dangereuses pouvant entrainer des dommages sur 
les personnes, l’environnement ou les biens. Le choix de la méthode la plus adéquate est un point crucial qui 
dépend notamment des données initiales disponibles et des résultats escomptés. Suivant les méthodes 




scenarii détaillés d’accidents et on estime les risques en termes de probabilité et de gravité en vue de les 
hiérarchiser et de les comparer au niveau du risque tolérable. La prise en compte des barrières de sécurité de 
prévention, de mitigation et de protection existantes permet d’évaluer le risque résiduel. Lorsque la cible 
sécurité n’est pas atteinte, des mesures supplémentaires sont requises jusqu’à l’atteinte du risque tolérable.
Cette démarche est illustrée dans la Figure 1-6. 
Figure 1-6 : Le processus de réalisation d’une analyse quantitative  
Il faut également noter que l’analyse des risques examine l’ensemble des modes de fonctionnement, 
y compris les phases transitoires, les interventions ou modifications prévisibles susceptibles d’affecter la 
sécurité et les marches dégradées prévisibles. 
Les techniques d’analyse du risque semi-quantitatives et quantitatives visent à quantifier le risque à 
l’aide d’une matrice de criticité (matrice de risque). Après un examen des risques et des dérives et une 
identification par une approche qualitative des causes et des effets, la criticité des effets est quantifiée 
(Galante et al., 2014). La matrice de criticité est un outil qui remplit deux fonctions : la première est la 
hiérarchisation et la priorisation des risques afin d’aider à la prise de décision, la seconde est de juger si le 
risque peut être considéré comme tolérable (IEC, 2006; ISO, 2002; ISO 31010, 2010).  
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La norme NF EN 31010 (2010) constitue un document fondamental en matière d’analyse des risques 
car elle fournit les lignes directrices permettant de choisir et d’appliquer les méthodologies d’évaluation des 
risques.  




nous pouvons citer : 
• l’analyse préliminaire des risques : méthode qui consiste à identifier les divers phénomènes dangereux 
présents dans le système étudié et à examiner pour chacun d’eux comment ils pourraient conduire à une 
situation accidentelle. 
• les arbres de défaillances : méthode qui détermine les diverses combinaisons possibles d’évènements qui 
entraînent la réalisation d’un événement indésirable unique. 
• les arbres d’événements / conséquences : méthode qui détermine les diverses combinaisons possibles 
d’évènements qui se produisent en conséquence d’un événement initiateur. 
• what-if : technique de «brainstorming», menée par des experts, à partir d’une liste de paramètres et de 
dangers identifiés. 
•  checklist : analyse à partir de listes types d’identification des risques et de mesures de sécurité préétablies 
par des experts. 
• la méthode du nœud papillon : méthode qui consiste à étudier un évènement redouté en établissant à la 
fois l’arbre des défaillances et l’arbre d’évènements /conséquences. 
• AMDEC : analyse systématique des causes et des effets des défaillances qui peuvent affecter les 
composants d’un système suivie d’une étude de criticité. 
• la méthode HAZOP : méthode qui consiste à générer des dérives d’un système et à rechercher les causes 
possibles et les conséquences éventuelles. 
• la méthode LOPA (Layer of Protection Analysis) : elle permet d’analyser le déroulement chronologique 
d’un scénario et d’identifier l’ensemble des barrières techniques, humaines et organisationnelles qui 
permettent de réduire sa criticité. Elle définit un scénario par un couple unique événement initiateur-
conséquence. 
Pour mener à bien une évaluation des risques, il faut a minima une échelle d’évaluation de la 
probabilité, une échelle de la gravité et une matrice ou grille d’acceptabilité. Dans certains cas, l’intensité du 
phénomène et la vulnérabilité des enjeux présents peuvent aussi être pris en compte. Les données nécessaires 
à cette quantification dépendent des critères définis et de la nature des phénomènes et dérives considérées.  
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Il existe un grand nombre de méthodes d’analyse des risques dont certaines, telles que l’HAZOP et 
l’AMDEC, sont normées. En 2002, Tixier et al. ont recensé 62 méthodes d’analyse des risques qu’ils ont 
classées selon quatre critères : qualitatif, quantitatif, déterministe et probabiliste. 
Alors que l’analyse quantitative consiste à donner une valeur « chiffrée » aux composantes du risque, 




définition de niveaux ou de classes de risques. L’intérêt de la quantification ou de la semi-quantification est 
de pouvoir opérer un classement comparatif des risques. Toutefois, il faut noter que toutes les méthodes 
d’analyse de risques qui nécessitent l’utilisation de données quantifiées sont soumises à une variabilité des 
résultats qui dépend de la représentativité des données d’entrées. 
Un autre critère de classement est le caractère inductif ou déductif de la méthode. Comme le montre 
la Figure 1-7, une méthode inductive décrit les liens causes / conséquences en partant des causes pour en 
déduire les conséquences alors qu’une méthode déductive part des conséquences pour remonter aux causes. 
Le raisonnement inductif est donc « en phase » avec le déroulement temporel des événements alors que le 
raisonnement déductif est « en opposition de phase ». Les deux types d’approche sont complémentaires. 
Figure 1-7 : Les deux modes d’analyses inductif et déductif d’un système- d’après (Laurent, 2011) 
La Figure 1-8 représente des exemples de méthodes d’analyse des risques classées selon le type de 
raisonnement (déductif ou inductif) et selon le type de résultats obtenus (qualitatif ou quantitatif). L’Analyse 
Préliminaire du risque (APR), la méthode HAZOP, l’arbre des évènements, le nœud papillon et l’arbre des 
défaillances sont classés selon les catégories citées précédemment. 
Figure 1-8 : Le schéma représentatif de la caractérisation des méthodes d’analyse des risques 
La Figure 1-9 propose de séparer les méthodes en deux groupes : méthodes qualitatives ou 




approches déterministes, probabilistes ou la combinaison d’approches déterministes et probabilistes. Ensuite, 
les données initiales disponibles et le type de résultats attendus ou souhaités sont précisés afin de définir les 
démarches méthodologiques appliqués lors de l’analyse des risques. Un exemple d’une méthode quantitative 
et probabiliste est proposé dans la Figure 1-9. 
Figure 1-9 : L’exemple d’illustration de la démarche méthodologique (méthode quantitative probabiliste) 
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La méthode HAZOP (HAZard and OPerability studies) a été initialement développée par la société 
Imperial Chemical Industries (ICI) en 1974 à destination essentielle de l’industrie chimique. Elle est 
recommandée pour l’étude des nouveaux projets d’implantations d’unités et/ou d’extension ou de remodelage 
d’installations existantes. Cette technique traitée dans les normes NF EN 31010 et IEC 61882 permet 
d’identifier les risques auxquels sont confrontés les personnes, les équipements, l’environnement et/ou les 
objectifs de l’organisation (IEC, 2001; AFNOR, 2010; AFNOR, 2016). Elle est décrite comme étant une 
technique structurée et systématique appliquée à l'examen d'un système défini en vue de procéder à: 
• l'identification des dangers potentiels dans le système. Le danger peut se limiter à la proximité immédiate 
du système ou étendre ses effets bien au-delà, comme dans le cas de dangers environnementaux ; 
• l’identification des problèmes potentiels d'exploitabilité posés par le système et, en particulier, 
l’identification des causes des perturbations du fonctionnement et des dérives impactant la production 
susceptibles d'entraîner la fabrication de produits non conformes. 




des solutions visant à diminuer le risque en question. L’HAZOP est une technique qualitative. Elle repose 
sur l’utilisation de mots-guide permettant de déterminer dans les dérives, et définir leurs causes et leurs 
conséquences. Elle s’intéresse à ce qui empêche l’utilisation pour laquelle l’installation a été conçue et dévie 
le procédé des conditions de fonctionnement désirées.  
Elle est menée durant les différentes étapes de la conception et du fonctionnement, d’une manière 
générale, par une équipe pluridisciplinaire et donnant lieu à plusieurs sessions. 
/ 5##5"  "!#%<&=
L’HAZOP suit une procédure qui considère une à une les dérives potentielles (ou déviations) des 
principaux paramètres liés à l’exploitation de l’installation. Pour chaque partie constitutive du système 
examiné (ligne ou maille), la génération des dérives est effectuée de manière systématique par l’application : 
• de mots-guide comme par exemple « Pas de » ; « Plus de » ; « Moins de » ; « Trop de », 
• sur des paramètres associés au système étudié. Des paramètres couramment rencontrés concernent la 
température, la pression, le débit, la concentration mais également le temps ou des opérations à effectuer. 
Le groupe de travail doit ainsi s’attacher à déterminer les causes et les conséquences potentielles de 
chacune de ces dérives et à identifier les moyens existants permettant de détecter cette dérive, d’en prévenir 
l’occurrence ou d’en limiter les effets. Le cas échéant, le groupe de travail pourra proposer des mesures 
correctives à engager en vue de tendre vers plus de sécurité. À l’origine, l’HAZOP n’a pas été prévue pour 
procéder à une estimation de la probabilité d’occurrence des dérives ou de la gravité de leurs conséquences. 
Cet outil était donc qualitatif. Néanmoins, dans le domaine des risques accidentels majeurs, une estimation a 
priori de la probabilité et de la gravité des conséquences des dérives identifiées s’avère souvent nécessaire. 
Dans ce contexte, l’HAZOP doit donc être complétée par une analyse de la criticité des risques sur les bases 
d’une technique quantitative simplifiée. Dans une première approche, une démarche semi-quantitative pourra 
être retenue. Cette adaptation semi-quantitative de l’HAZOP est explicitée dans la norme CEI 61882 « Études 
de dangers et d’exploitabilité (études HAZOP) - Guide d’application ». 
D’après l’ouvrage sur les procédures d’évaluation des risques (CCPS AICHE, 2008), l’HAZOP est 
une technique qui est basée sur l’imagination de tous les dangers potentiels ou problèmes de fonctionnements 
possibles. Elle est appliquée de manière systématique en considérant chaque partie du procédé et chaque type 
de dérives. Une liste de mots-guides combinés aux paramètres du procédé d’intérêt est utilisée. Ensuite, des 
questionnements sur la possibilité, la pertinence des dérives considérées, les causes et les conséquences sont 
posés et discutés. Cette méthode s’applique aux unités dont nous pouvons décrire en détail le fonctionnement. 
Pour une nouvelle installation, l’équipe de travail pluridisciplinaire est habituellement constituée par les 
membres suivants : 
• l’ingénieur de projet ou le chef de projet (personne qui repère le plus tôt possible les dangers et problèmes 




• l’ingénieur procédé (souvent celui ayant dessiné le schéma procédé de l’installation) 
• un ingénieur ayant une bonne expérience en matière d’exploitation d’installation 
• un ingénieur spécialisé en régulation et contrôle  
• un ingénieur chimiste (si le procédé inclut des produits/réactions…) 
• un animateur expert de la méthode HAZOP, qui veille au bon déroulement de la procédure. Il est 
nécessaire que cette personne soit méticuleuse et interagit avec le département sécurité. 
Les membres de l’équipe peuvent varier si l’installation industrielle n’est pas en cours de conception
(Kletz, 1999). Par ailleurs, dans un souci d’exhaustivité et afin de ne pas passer à côté d’une déviation ou 
dérive du système potentiellement dangereuse, l’étude HAZOP procède selon une démarche systématique. 
La Figure 1-10 est une représentation sous forme d’organigramme décrivant la procédure de la méthode 
HAZOP, étape par étape. 
Figure 1-10 : Le diagramme de la procédure adoptée lors d’une réunion HAZOP (Redmill et al., 1999) 




représentation du procédé. Souvent, un P&ID (Piping and Instrumentation Diagram) est utilisé. Ce dernier 
est un diagramme qui définit tous les équipements d'un procédé industriel, il représente le schéma le plus 
précis et le plus complet utilisé par les ingénieurs pour la description d'un procédé. Il est aussi conseillé de 
choisir une direction (de gauche à droite ou des entrées vers les sorties…) afin de couvrir tout le procédé 
pendant la mise en œuvre de la méthode HAZOP. 
L’animateur de l’étude commence le processus en sélectionnant un équipement de la liste 
préalablement établie et connue par tous les membres de l’équipe. Un mot-guide est ensuite choisi, et sa 
pertinence est examinée. Le rôle des mots-guides est de stimuler l’imagination et de soulever des idées et des 
discussions afin d’augmenter les chances de réalisation d’une étude complète. Les principaux mots-guides et 
leurs significations sont présentés dans le Tableau 1-4. D’autres mots-guides (Omission, Hors de 
l’enchaînement, Autre que, …) dont l’ajout a été suggéré (Bridges et al., 1994; Laurent, 2011) permettent 
l’introduction à part entière du facteur humain dans les méthodes d’analyse de risque. 
Tableau 1-4 : Les principaux mots-guide et signification générale (CEI, 2001)  
Tableau 1-5 : Un exemple de la matrice potentielle des mots-guides et des paramètres (Laurent, 2011) 




Le Tableau 1-5 illustre un exemple de la matrice potentielle de mots-guides et des paramètres de 
fonctionnement. Ce tableau permet d’interpréter les combinaisons paramètres et mots-guides considérées. 
Les conséquences de la dérive suggérée qui sont en rapport avec le mot-guide choisi, sont examinées 
dans l’étape qui suit (Figure 1-10). Des questions sur la nature, la possibilité ou probabilité d’occurrence, les 
causes et les conséquences de la dérive sont posées et suivies par des explications et des éclaircissements des 
experts. Lorsque que l’examen du mot-guide est conclu et les résultats documentés, le groupe de travail passe 
au mot-guide suivant et ce processus est répété. Lorsque tous les mots-guides sont appliqués et étudiés pour 
cet équipement, l’équipement suivant est choisi et ainsi de suite (Figure 1-10). 
Lorsque tous les équipements sont considérés et examinés, une analyse de la pertinence des 
propositions d’actions est réalisée et suivie par la mise en point de mesures préventives, limitantes et 
protectrices. Ces mesures sont soumises à une validation de l’équipe. 
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Les résultats d’une telle étude sont toutes les conclusions des membres de l’équipe de travail, ce qui 
inclut l’identification des dangers, des problèmes de fonctionnement, leurs causes, leurs effets et les barrières 
de prévention des dérives pour toutes les sections du procédé. De façon annexe, ces conclusions peuvent 
inclure des recommandations de changement de conception ou des procédures pour améliorer le système. De 
plus, des recommandations de mener des études lorsqu’aucune solution n’a pu être trouvée par manque de 
données peuvent être suggérées.  
Il convient de mettre au point ou d’adopter des feuilles de programmation pour l’enregistrement des 
résultats des examens et du suivi. Il existe différentes options possibles de comptes rendus (utilisation d’un 
tableur, notes manuscrites, logiciel…). Quelle que soit l’outil de compte-rendu utilisé, il convient que la 
feuille de travail contienne les points essentiels répondant aux exigences. 
Tableau 1-6 : Un exemple de feuille de programmation HAZOP 




contenir les informations suivantes : projet, sujet de l’étude, intention de conception, partie du système 
soumise à l’examen, membres de l’équipe, plan ou documents examinés, date, numéro de page, etc. Un 
exemple du formulaire est représenté dans le Tableau 1-6 précisant les libellés des titres de colonnes sachant 
que des colonnes supplémentaires peuvent être rajoutées telles que préventions, sévérité, commentaires et 
hiérarchie du risque (IEC, 2001). 
Une analyse HAZOP présente, selon la norme européenne IEC/ISO 31010, les avantages suivants : 
• elle offre le moyen d’examiner de manière systématique et rigoureuse un système, un processus ou un 
mode opératoire ; 
• elle implique la constitution d’une équipe pluridisciplinaire, composée de personnes aux compétences 
opérationnelles pragmatiques et en mesure de procéder à des opérations de traitement ; 
• elle génère des solutions et des moyens de traitement du risque ; 
• elle est applicable à un large éventail de systèmes, de processus et de modes opératoires ; 
• elle permet d’aborder de manière explicite les causes et conséquences d’une erreur humaine ;  
• elle permet d’enregistrer par écrit le processus qui peut être utilisé pour éviter les actes de négligence. 
La méthode HAZOP, de par son exhaustivité, de par sa popularité dans le milieu industriel et tout 
particulièrement dans l’industrie chimique, et de par son analyse approfondie des mesures et des protections 
à mettre en œuvre, est adoptée dans l’élaboration de la méthodologie de notre travail.  
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Il est possible de rencontrer des difficultés lors de l’application de l’HAZOP. Ces dernières sont 
classées en trois catégories par Redmill et al., (1999) : 
1- Lorsqu’on étudie les combinaisons de dérives causant une situation dangereuse, la méthode HAZOP 
ne considère pas plus d’une dérive à la fois.  
2- Le problème de transition d’une représentation du système à une autre (par exemple : P&ID et les 
manuels de maintenance), car pour certains systèmes il est nécessaire d’avoir plusieurs 
représentations afin de mieux comprendre le fonctionnement et de repérer tous les dangers 
potentiels. Dans ce cas, il est du devoir de l’animateur de mettre en place une procédure documentée 
prenant cette difficulté en considération et choisissant la représentation la plus appropriée pour 
l’étude de telle ou telle dérive. 
3- Dans la plupart des systèmes, nous retrouvons des mélanges de plusieurs constituants. Par exemple, 
dans l’industrie chimique, une canalisation liant des réservoirs ou des réacteurs transporte un 
mélange de produits chimiques qui peut être en phase liquide ou gazeuse, toutes les phases doivent 




et chaque phase séparément ainsi que le mélange afin que l’étude soit exhaustive. 
Les inconvénients et les faiblesses de la méthode HAZOP sont relevés et discutés dans la littérature. 
Dans son article Baybutt (2014) classe ceux-ci en huit catégories distinctes : 
• les inconvénients et les faiblesses liés à l’humain (erreur humaine telle que l’omission d’un scénario 
dangereux) ; 
• ceux liés au fonctionnement prévu lors de la conception ; exemple d’un événement non documenté (non 
prévu dans les papiers de conception) et pouvant causer une dérive ( exemple : exposer le processeur 
d’un ordinateur régulateur à des interférences de fréquences radio) ; 
• ceux liés aux dérives (exemple : dérives multiples simultanées et propagation de petites dérives pas prises 
en compte dans l’HAZOP) ; 
• ceux liés aux mots guide (exemple : l’utilisation de « mais aussi » (as well as, en anglais) et « autre que » 
(other than, en anglais) sont susceptibles de générer des additions et substitutions au fonctionnement 
normal attendu) ; 
• ceux liés aux évènements initiateurs (exemple : aucune ligne directrice pour l’identification des 
évènements initiateurs) ; 
• ceux liés aux scenarii d’exploitabilité (exemple : beaucoup de dérives causent une production de qualité 
inférieure et impactent l’exploitabilité sans pour autant avoir un effet dangereux. Comme son nom 
l’indique l’HAZOP se doit de considérer les deux cas de figures. Néanmoins, certains praticiens 
souhaiteraient, faute de temps, ne considérer que les scenarii présentant des dangers) ; 
• ceux liés à l’aspect technique (exemple : difficulté à intégrer les réactions chimiques dans l’HAZOP) ; 
• ceux liés à la documentation  (exemple : omission de présenter nœud par nœud et dans un ordre logique 
les résultats de la méthode HAZOP). 
• Nous pouvons aussi citer : 
• la méthode HAZOP est chronophage et en fonction de la complexité du procédé la durée nécessaire pour 
son élaboration augmente (Nolan, 1994) ; 
• le travail en équipe peut engendrer des difficultés. 
• Notons que la méthode HAZOP prend en compte les dérives opératoires mais ne considère pas les 








organisationnels nécessaires et suffisants pour assurer une fonction de sécurité. Une fonction de sécurité, 
selon la circulaire du 10 mai 2010, est une fonction ayant pour but la réduction de la probabilité d’occurrence 
et/ou des effets et conséquences d’un évènement non souhaité dans un système. Les MMR sont aussi appelées 
barrières de sécurité.  
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Une MMR peut être de prévention, de mitigation ou de protection en fonction de la définition de 
l’évènement redouté. Ainsi une soupape de sécurité pourra être qualifiée de : 
• MMR de prévention si l’évènement redouté est défini comme l’éclatement du récipient ; 
• MMR de mitigation si l’évènement redouté est défini comme une montée en pression au-dessus de 
la pression de tarage de la soupape. 
• MMR de protection si l’évènement redouté est défini comme l’éclatement du récipient accompagné 
de projectiles. Dans ce cas, le rôle du MMR est de protéger les cibles des effets associés à la 
libération du phénomène dangereux. 
Figure 1-11 : Les différents types de Mesures de Maîtrise de risques (INERIS, 2008) 
Dans le rapport OMEGA 10, l’INERIS (2008) propose de répartir les MMR selon les catégories 
illustrées dans Figure 1-11. Leurs définitions sont les suivantes : 
• MMR humaine : MMR constituée d’une activité humaine qui s’oppose à l’enchaînement 
d’évènements susceptible d’aboutir à un accident ; 
• MMR technique : MMR constituée d’un dispositif de sécurité ou d’un système instrumenté de 




Un SIS définit un ensemble d’éléments permettant d’assurer la mise dans un état sûr (c’est-à-dire 
dans un état stable ne présentant pas de risque pour les personnes et l’environnement) d’un système lorsque 
des seuils prédéfinis sont atteints. D’une manière générale, une majorité des SIS rencontrés dans l’industrie 
chimique et pétrolière sont composés des trois blocs fonctionnels suivants : 
– un bloc « détection » chargé d’identifier la dérive d’un paramètre (pression, température, etc.) vers 
un état dangereux, cet état dangereux étant souvent définit par une valeur seuil ; 
– un bloc « traitement logique » chargé de recevoir le signal provenant des dispositifs de détection 
et de le traiter afin de commander un actionneur par l’intermédiaire d’un signal de sortie ; 
– un bloc « élément final » chargé de mettre le système dans une position de sécurité. 
Les dispositifs de sécurité peuvent être classés suivants deux catégories. Les dispositifs actifs et les 
dispositifs passifs. Le Tableau 1-7 donne des exemples de barrières les plus utilisées. Les dispositifs actifs 
sont des dispositifs qui mettent en jeu un système mécanique (ressort, levier…) pour remplir sa fonction. Les 
dispositifs passifs quant à eux ne mettent en jeu aucun système mécanique. 
• Système à action manuelle de sécurité (SAMS) : MMR faisant intervenir des éléments techniques et 
humains (Iddir, 2014). 
Tableau 1-7 : Des exemples de barrières de sécurité  
Suite à une recrudescence de pertes de confinement dans les secteurs de l’industrie chimique et 
pétrolière survenues à partir de 2007, un plan de modernisation des installations industrielles a été initié en 
2008. Ce plan a conduit à définir pour les industriels soumis au régime des installations classées pour la 




des équipements critiques. 
Au travers de l’arrêté du 4 octobre 2010, il est demandé aux industriels de mettre en place une 
méthodologie de gestion et de maîtrise du vieillissement des mesures de maîtrise des risques instrumentées 
(MMRI). Cet arrêté définit une MMRI comme une mesure de maîtrise des risques faisant appel à de 
l’instrumentation de sécurité. Le guide DT 93 vient préciser cette définition : MMR constituée par une chaîne 
de traitement comprenant une prise d’information (capteur, détecteur...), un système de traitement (automate, 
calculateur, relais...) et une action (actionneur avec ou sans intervention d’un opérateur). Par conséquent, 
cette nouvelle exigence a pour finalité de mieux prévenir le vieillissement en imposant un suivi rigoureux de 
l’ensemble des systèmes instrumentés de sécurité (SIS) ainsi que certaines MMR qui couplent des 
équipements techniques (capteur, vanne, etc.) et des actions humaines. Pour ce type de MMR, plus connu 
sous le nom de système à action manuelle de sécurité, des conditions quant à la nature de l’action humaine 
sont à vérifier avant de pouvoir les considérer comme des MMRI (Figure 1-11). L’objectif visé de cet arrêté 
est de pouvoir garantir un maintien dans le temps des performances des MMRI valorisées dans le cadre des 
études de dangers pour les sites classés SEVESO (Iddir, 2014; Mortureux, 2014). 
Nous notons que lors de la conduite d’un procédé, les systèmes de contrôle/commande (BPCS) 
permettent de réaliser une défense en profondeur en atténuant les amplitudes des perturbations. 
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Les évents de sécurité sont des dispositifs de décharge d’une phase gazeuse contenue dans une 
capacité et dont la pression a augmenté au-delà d’un certain seuil.  Il s’agit de soupapes, de disques de rupture 
et d’évents d’explosion. Ce sont des organes de sécurité ultime. L’ouverture d’un évent peut conduire à une 
émission dangereuse (toxique ou inflammable) monophasique ou diphasique, voire triphasique. Les évents 
permettent de protéger un récipient contre la surpression pouvant conduire à un éclatement. Afin d’assurer 
leur efficacité, il est essentiel de les dimensionner conformément à des méthodes reconnues ou normalisées. 
Dans ce travail, nous nous intéressons plus précisément aux évents de décharge utilisés en cas 
d’emballement. 
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En principe tout récipient fermé et chauffé, au-delà d’une certaine valeur du produit volume x 
pression, doit être protégé contre la surpression (API, 2008, 2007). Cependant les organes de protection tels 
que le disque de rupture ou la soupape de sécurité constituent la dernière ligne de défense contre la surpression 
et l’emballement thermique. D’autres barrières de sécurité doivent intervenir pour assurer la sécurité du 
procédé. Le risque peut être réduit par une conception adéquate du procédé lui-même (semi-batch au lieu de 
continu) ou par le contrôle du procédé, et enfin seulement les mesures d’urgence permettent de limiter les 
conséquences d’un emballement thermique (noyage, soupape de sécurité, disque de rupture). 




à l’instant où la limite mécanique est atteinte. C’est pour cette raison que l’on utilise des évents de sécurité 
permettant, en cas d’emballement thermique par exemple, d’évacuer la surpression et d’éviter l’explosion. 
Figure 1-12 Schéma d’une soupape de sécurité et photo de disques de rupture 
Il existe deux types d’évents de sécurité utilisés en cas de risque d’emballement thermique : la 
soupape de sécurité et le disque de rupture (Figure 1-12).  
La soupape de sécurité est un appareil de robinetterie qui, est placée sur une enceinte contenant un 
fluide sous pression et qui s’ouvre automatiquement sous l’action de la seule pression du fluide dans 
l’enceinte. Elle permet ainsi d’évacuer un débit de fluide suffisant pour limiter la pression dans l’enceinte en 
dessous de la pression maximale de service (	
) de cette dernière, et se referme lorsque les conditions 
de service ont été rétablies (pression dans le réacteur au-dessous de la pression de fermeture de la soupape).  
Le disque de rupture est un dispositif qui fonctionne par le déchirement d’une membrane métallique 
étalonnée, sous l’action d’un excès de pression prédéterminé dans le réacteur. Il est constitué par deux 
principaux éléments : un disque proprement dit, qui est une membrane métallique mince et circulaire et des 
brides portes disques, permettant le montage du disque sur l’enceinte à protéger. La mise en place d’un disque 
de rupture peut être envisagée dans le cas d’un procédé soumis à de brusques variations de pression, 
l’étanchéité de la capacité doit être complète, de grandes sections de passage sont nécessaires pour évacuer 
la surpression et dans le cas de conditions opératoires pouvant générer des dépôts ou des collages 
incompatibles avec le bon fonctionnement d’autres dispositifs de protection.  
L’efficacité des systèmes de dépressurisation d’urgence (Emergency Relief Systems – ERS –) ne 
peut être garantie que s’ils permettent une évacuation de fluide (mélange) suffisamment importante pour 




dimensionnés (Gustin, 2006; Ti, 2016; L Véchot, 2006). 
Ces organes de sécurité doivent être correctement dimensionnés sous peine de ne pas apporter la 
réduction du risque attendue. Un évent de sécurité est notamment caractérisé par son diamètre et sa pression 
d’ouverture. Afin d’assurer la protection de l’équipement, il faut choisir l’élément de sécurité ayant une 
capacité de décharge suffisante pour évacuer la surpression au bon moment. 
Le dimensionnement de l’évent a donc pour but de déterminer une aire d’évent suffisante pour ne 
pas dépasser la pression maximale admissible et garantir l’intégrité physique de l’enceinte à protéger. En 
effet, si les évents installés sont sous-dimensionnés, un risque évident d’éclatement est créé. Inversement, le 
surdimensionnement d’un évent peut engendrer le rejet inutile d’une importante quantité de matière 
réactionnelle et un surcoût pour l’investissement (catch tank surdimensionné par exemple) voire une 
impossibilité pratique d’installer l’évent. Dans certains cas, un surdimensionnement soumet la soupape à des 
cycles d’ouverture-fermeture pouvant engendrer sa rupture par résonance. 
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Pour effectuer le dimensionnement d’un organe de surpression, la première chose à faire est d’établir 
un scénario quantitatif pour lequel la décharge doit être efficace. Il est souvent issu d’une analyse de risques. 
Dans le cas de réacteurs polyvalents, il est possible de se baser sur un scénario d’évaporation de solvant avec 
chauffage maximum, par exemple. À partir du scénario, il est possible de déterminer les conditions à 
l’ouverture (pression, température, puissance thermique, propriétés du milieu). Un résultat plus précis peut 
être obtenu à l’aide de simulation expérimentale en VSP2 (Vent Sizing Package). Cet outil permet de simuler 
en laboratoire l’emballement selon le scénario défini et de mesurer la vitesse de montée en pression et en 
température fournissant des données de base pour le dimensionnement de l’évent. À partir de ces données, 
le régime d’écoulement peut être déterminé : il peut être monophasique (vapeur/gaz) ou diphasique 
(vapeur/gaz et liquide). 
En effet, dimensionner un évent de sécurité revient à calculer l’aire qui permettrait l’évacuation du 
mélange contenu dans le réacteur pendant une certaine durée (dépend du réacteur et de l’évent), qui 
empêcherait le récipient de rompre sous l’influence de la surpression générée lors d’un emballement de 
réaction chimique, par exemple. 
Les travaux ont porté sur la caractérisation des systèmes réactionnels, la modélisation de 
l’hydrodynamique dans le réacteur et dans la ligne d’évent. Un intérêt tout particulier a été porté à la 
modélisation des écoulements diphasiques liquide/gaz et liquide/vapeur, à l’élaboration d’un appareil de 
laboratoire permettant d’étudier des réactions en phase d’emballement, à la mise au point de méthodes de 
calcul simplifiées à partir de données calorimétriques de l’emballement thermique et de propriétés physico-
chimiques facilement accessibles, et à la réalisation du code de calcul SAFIRE (System Analysis For 
Integrated Release Evaluation) simulant le comportement du réacteur avant et après l’ouverture de l’évent. 




1998 par le HSE (Health and Safety Executive) dans le but de détailler les différentes méthodes existantes de 
dimensionnement d’évents pour les emballements de réactions exothermiques. Ce travail est le fruit d’années 
de recherche du DIERS (Design Institute for Emergency Relief System) constitué par les ingénieurs d’AIChE 
(American Institute of Chemical Engineers). 
La dernière étape du dimensionnement est de vérifier la stabilité de fonctionnement d’une soupape. 
En effet, si les pertes de charges (en amont et/ou en aval) sont trop importantes, la soupape risque de se 
refermer ou pire, les cycles d’ouverture-fermeture peuvent la faire entrer en résonance et entrainer sa rupture. 
En ce qui concerne le disque de rupture, son diamètre doit être corrigé en tenant compte des pertes de charges. 
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Dans le domaine de la maîtrise des risques, un progrès remarquable a été réalisé grâce à l’exploitation 
du REX et à l’avancée des méthodes et des techniques. Des normes, des directives et des lois pour la 
conception et l’exploitation des installations industrielles ont été mises en place et sont régulièrement mises 
à jour. Néanmoins, l’identification des scenarii d’accident potentiels et de leurs conséquences est loin d’être 
optimale (Jain et al., 2016). En effet, les inconvénients des méthodes dites « standards » d'analyse de risques, 
telles que la méthode HAZOP, ont été mentionnés dans la littérature par plusieurs auteurs (cf. partie 1.6.3). 
Ce sont des méthodes onéreuses et chronophages et une mobilisation d’une équipe d’ingénieurs ayant une 
expérience dans un type de procédé particulier est nécessaire. De plus, il est possible de ne pas retenir une 
situation potentiellement dangereuse, surtout si celle-ci n’a jamais eu lieu auparavant. On constate également 
l’impossibilité d’analyser les conséquences de dérives multiples (consécutives ou simultanées) et d’étudier 
la propagation de dérives le long d’un procédé. Une approche basée sur la simulation des procédés chimiques 
pourrait pallier ces limites (Labovská et al., 2014). 
L’étude bibliographique a aussi révélé des limites dans la quantification des conséquences d’une 
dérive de procédé. La méthode HAZOP reste une des méthodes les plus complètes et exhaustives qui existe 
à ce jour (Baybutt, 2015b). L’arrêté PCIG du 29 septembre 2005 et la Circulaire du 10 mai 2010 en vigueur, 
précisent que l’appréciation des risques doit prendre en compte la cinétique des effets des événements, leurs 
propagations et la performance des barrières de sécurité. C’est pourquoi, la méthode HAZOP couplée à la 
simulation dynamique est une approche intéressante à considérer. Cela permettra d’avoir les profils 
(amplitudes, durées et cinétiques) des variables lors d’un fonctionnement dégradé, de considérer des dérives 
simultanées, d’étudier la propagation des dérives et de vérifier la performance des MMR mises en place. En 
effet, l’ajout de barrières de protection, de mitigation ou de prévention est un axe primordial pour la 
simulation des dérives et l’obtention d’une réponse réaliste du système en mode dégradé. Anticiper les 











Ce chapitre est consacré à la simulation dynamique pour la sécurité des 
procédés. Dans un premier temps, par souci de clarté, la simulation dynamique est 
définie. Dans une seconde section, un aperçu des études en sécurité exploitant la 
simulation est donné. Ensuite, un état de l’art des logiciels de simulation dynamique 
existants est réalisé. Les logiciels sont présentés et une étude comparative de ces 
logiciels est ensuite mise en œuvre. Enfin, nous présentons les bases sur lesquelles 





De nos jours, les industriels évoluent sur un marché changeant et incertain. Afin d’assurer la 
pérennité de leurs activités, ils doivent relever de nombreux défis socio-économiques. Leurs capacités à 
s’adapter et à garantir la productivité et la sécurité sont devenus vitaux. Dans ce contexte, les outils 
informatiques apportent des réponses à la conception de nouveaux procédés plus propres, plus sûrs et plus 
flexibles mais également à l’optimisation du fonctionnement des installations existantes pour une conduite 
en sécurité (Joulia, 2008).  
Ce chapitre est consacré à la simulation dynamique exploitée pour les études de sécurité des 
procédés. Dans un premier temps, nous définissons la simulation dynamique. Ensuite, un état des lieux des 
études de simulation en sécurité est établi. Un panel de logiciels de simulation dynamique est présenté et une 
étude comparative répertoriant leurs points forts et faiblesses est réalisée. Après ce bilan, les bases sur 




Aujourd’hui, la simulation dynamique est un outil privilégié pour les études d’analyse et de 
conception des procédés. Son développement est relativement récent (années 90) par rapport à la simulation 
en régime permanent (Ingham et al. 2007). Les simulateurs dynamiques se sont améliorés en termes de 
structure et de fonctionnalité. Ils ont profité, notamment, d’avancées importantes dans la résolution de grands 
systèmes d’équations. Ainsi, ces évolutions ont conduit à la naissance d’un domaine d’activité, désigné par 
le terme « d’ingénierie des procédés assistée par ordinateur ». Ce domaine a connu un essor très important 
dans de nombreux secteurs de l’industrie pétrolière, chimique et para chimique grâce aux simulateurs de 
procédés. Les simulateurs de procédés sont les outils de base des techniciens et des ingénieurs de procédés, 
car ils permettent d’établir aisément et avec rigueur le comportement des procédés.  
Nous pouvons ainsi lister les objectifs majeurs des simulateurs de procédés : 
• la résolution des équations de bilans matière et énergie pour l’ensemble des appareils du procédé ; 
• le calcul des caractéristiques (débit, composition, température, pression, propriétés physiques) pour tous 
les fluides qui circulent dans le procédé ; 
• l’évaluation des éléments nécessaires au dimensionnement des équipements, comme par exemple les 
quantités de chaleur échangées ; 
• l’estimation des coûts d’investissement et de fonctionnement ; 
• dans un contexte de développement durable, l’estimation de l’impact sur l’environnement et l’évaluation 
de la sécurité ; 
• et l’optimisation des conditions de fonctionnement du procédé. 
2.1 La simulation dynamique 
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La complexité croissante des procédés amène une difficulté de modélisation. Toutes les opérations 
unitaires d’un procédé interagissent entre elles et leurs régulations sont alors compliquées à réaliser. La 
simulation dynamique du procédé permet alors d’assurer la stabilité du système face aux inévitables 
perturbations. Pour modéliser correctement le procédé, il est ainsi nécessaire d’utiliser des modèles 
phénoménologiques.  
Les simulateurs permettent d’établir, de manière rigoureuse, les bilans matière et énergie des 
procédés, déchargeant ainsi l’ingénieur de calculs fastidieux et répétitifs. C’est pourquoi, de nos jours, ils 
constituent les outils de base pour l’analyse du fonctionnement d’une unité existante ou l’amélioration de son 
fonctionnement ou encore la conception de nouvelles unités. Parmi les utilisations potentielles des 
simulateurs de procédés, il convient de citer la formation des opérateurs, l’aide au démarrage et à l’arrêt des 
installations et plus récemment l’analyse des risques et la sécurité des procédés.  
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Dans un premier temps, nous allons définir la simulation dynamique. Il est important de distinguer 
la simulation dynamique de la simulation du régime permanent. Afin d’illustrer cette différence, considérons 
l’exemple simple de la mise en équation d’un bilan massique global dans une cuve (Figure 2-1). Le régime 
dynamique est décrit par une équation bilan qui relie l’entrée, la sortie et un terme d’accumulation. Le régime 
permanent est un cas particulier du régime dynamique où le terme d’accumulation et les variations des 
paramètres dans le temps sont nuls.  
Figure 2-1 Le bilan massique en régime dynamique et en régime permanent 
En régime dynamique, la formulation du modèle doit comporter le même nombre d’équations et de 
variables inconnues. Pour cela, les équations de bilans sont complétées par des équations concernant :
• la stœchiométrie des réactions, 
• les vitesses de réactions en fonction de la température et des concentrations, 
• les équations d’état, 




• le bilan de quantité de mouvement, 
• la variation de la pression en fonction des débits et les coefficients d’activité, 
• les temps de retard des instruments de mesure, 
• les équations des régulations avec la variable régulée et la variable d’action etc. 
Les équations mises en œuvre lors de la simulation dynamique d’un procédé sont détaillées dans des 
ouvrages tels que « Process modeling, simulation and control for chemical engineers » de Luyben (1996) et 
« Chemical Engineering Dynamics » de Ingham et al. (2007). 
La simulation dynamique met en œuvre des modèles mathématiques qui sont utilisés afin de 
représenter le plus précisément possible les phénomènes physico-chimiques. Ces phénomènes sont modélisés 
par des systèmes d’équations différentielles et algébriques. Les modèles mathématiques sont utilisés pour 
analyser l’évolution du comportement des paramètres dans le temps. En génie des procédés, nous modélisons 
les opérations unitaires et leurs régulations. Ainsi, les simulateurs dynamiques doivent être capable dans le 
cas des procédés batch et semi-batch de représenter simultanément le comportement continu et discret. En 
effet, ces procédés associent des opérations qui fonctionnent en continu (régime transitoire ou permanent) 
avec des opérations discontinues. L’évolution des variables d’état est conditionnée par l’atteinte de valeurs 
seuils ou par des dates d’occurrence ou des durées opératoires. Les modèles dynamiques sont alors 
généralement vus comme des modèles continus par morceaux ou même discontinus. Ces modèles sont parfois 
simplifiés et des phénomènes sont parfois négligés pour simplifier la résolution. 
Heureusement, l’évolution des contraintes de la conduite d’un procédé chimique s’est accompagnée 
d’un développement croissant des aptitudes de performance de la simulation dynamique, moyennant des 
logiciels de simulations commerciaux. 
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Durant les années 1960, deux approches de simulation des procédés ont été conçues : l’approche 
orientée module (OM), en anglais sequential modular ou module oriented, et l’approche orientée 
équations (EO), en anglais equation oriented (Joulia, 2008). Dans cette partie, nous présentons ces deux 
approches. 
L’approche OM représente chaque opération unitaire par un « module », i.e. des lignes de codes, qui 
avec les données sur les flux d’entrées et les spécifications sur l’équipement en question, résolvent les 
équations du module afin de déterminer les flux de sorties. Les modules sont en général codés manuellement. 
Ils contiennent des algorithmes adaptés aux équations à résoudre. Ceci entraîne une robustesse et une 
efficacité élevées au sein de chaque module. L’approche OM a été adoptée par la majorité des simulateurs 
commerciaux pour une simulation des procédés en régime permanent. Les plus largement utilisés sont : 
Aspen Plus, Aspen HYSYS, Pro/II, ProSimPlus et Unisim. Dans l’approche OM, l’élément de base pour 
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construire le modèle du procédé est le modèle d’opération unitaire appelé « module ». Cette approche 
correspond à la vision classique et naturelle du procédé qui résulte de l’agencement d’opérations unitaires 
dédiées à une fonction précise telle que réaction ou séparation. L’utilisateur sélectionne les modules 
élémentaires standardisés à partir de la bibliothèque du simulateur, fournit leurs paramètres de 
fonctionnement et de dimensionnement et les relie entre eux par des courants représentant les flux de matière, 
d’énergie et d’information circulant entre les appareils du procédé réel. Le procédé est alors vu comme un 
graphe orienté dont les nœuds sont les modules et les arcs les courants. La simulation est réalisée par appel 
séquentiel des modules suivant une liste de calcul qui respecte le sens de circulation des fluides dans le 
procédé. 
L’approche EO a une conception plus simple. L’élément de base de construction du modèle du 
procédé est l’équation et la variable. C’est une vision très numérique de la modélisation (Joulia, 2008; 
Pantelides et al., 2015). L’approche EO rassemble les modèles mathématiques de toutes les opérations 
unitaires utilisées dans le flowsheet sous forme d’équations et de variables. Un large système d’équations est 
alors obtenu. Une fois la spécification d’un certain nombre de degrés de libertés, le système d’équations 
algébrique non-linéaires est résolu simultanément, en utilisant une méthode telle que la méthode de Newton 
et ses variantes. Cette approche est plus apte à faire converger des systèmes ayant des recyclages, mais 
nécessite une certaine expertise. Les simulateurs EO, tels qu’Aspen Plus Dynamics, Aspen Custom Modeler 
et gPROMS, sont spécifiquement dédiés à la simulation dynamique des procédés. Ces simulateurs 
apparaissent avant tout comme des solveurs de systèmes d’équations différentielles algébriques intégrés dans 
un environnement offrant un langage de modélisation avancé. Ils sont d’ailleurs réputés plus efficaces sur le 
plan numérique, car basés sur une approche globale au niveau de la résolution. Par contre, les bibliothèques 
de modèles de ces simulateurs ne peuvent satisfaire totalement la diversité technologique. L’utilisateur doit 
alors jouer le rôle de modélisateur en codant le modèle spécifique de son procédé. 
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Une installation industrielle n’est pas constamment en régime permanent, elle est sujette à des 
régimes transitoires (démarrage, arrêt…), de multiples variations telles que des perturbations sur 
l’alimentation, des perturbations environnantes, l’encrassement des échangeurs de chaleur et la dégradation 
catalytique qui empêchent l’établissement des conditions nécessaires à un bon fonctionnement du procédé. 
La simulation dynamique est un outil essentiel pour étudier et comprendre le comportement transitoire du 
procédé.  
Parmi les travaux rencontrés dans la littérature, l’étude des systèmes de contrôle commande tient une 
grande place. Il est possible de tester plusieurs stratégies de régulation, d’examiner la réponse aux 
perturbations et d’optimiser le réglage des régulateurs (Ingham et al., 2007). Ces modèles sont alors utilisés 




de consigne. Par exemple, un système de régulation peut mesurer la température du produit (donnée de sortie) 
et ajuster le flux de vapeur (donnée d’entrée) afin de maintenir la température désirée. Pour des systèmes 
complexes, avec plusieurs entrées et sorties, il est nécessaire de baser le système de contrôle/commande sur 
une modélisation du procédé. Il est possible de tester à l’aide de la simulation, la performance des systèmes 
complexes de contrôle/commande avant de les implémenter (Wayne Bequette, 1998). Il est souligné dans 
plusieurs travaux, que la simulation dynamique est largement utilisée pour développer les systèmes de 
contrôle/commande afin de faire fonctionner les procédés dans un état stable correspondant à la marche 
normale. 
Toutefois, la simulation dynamique est aussi un outil pour prédire les cinétiques des fluctuations de 
paramètres en marche dégradée (défaillances d’équipements par exemple). Cela permet de déterminer les 
temps de réponse des systèmes de sécurité nécessaires pour corriger les dérives ou limiter la gravité de 
l’accident (Luyben, 2012a). D’ailleurs, les simulations sont de plus en plus utilisées pour fournir des mesures 
quantitatives des fluctuations afin d'évaluer la propagation des dérives et des situations anormales (Gabbar 
et al., 2003).  
De plus, les modèles dynamiques des procédés sont utilisés pour le dimensionnement des dispositifs 
de sécurité. Ils permettent de déterminer, à titre d’exemple, le temps qu’il faudra au système, après le 
dysfonctionnement d’une vanne, pour atteindre une certaine valeur de pression (Wayne Bequette, 1998). Il 
est alors indéniable que la simulation dynamique est un atout lors de la mise en œuvre d’une analyse de 
risques d’une installation industrielle, afin de prendre en compte les phases de démarrage et d’arrêt, le 
fonctionnement en mode dégradé et les cas de dérives menant à des phénomènes dangereux. La simulation 
dynamique peut être considérée comme un élément essentiel à toute étude de dangers ou d’opérabilité, que 
ce soit pour la quantification ou l’atténuation des conséquences d’une dérive (Ingham et al., 2007) 
Le but de cette partie est d’énumérer les intérêts de l’utilisation de la simulation dynamique des 
procédés pour des études de sécurité à travers une étude bibliographique. La Figure 2-2 illustre la 
classification des travaux trouvés dans la littérature. Nous avons considéré cinq grands thèmes : 
• la réponse dynamique de fonctionnement d’un procédé pour s’assurer d’un fonctionnement sûr ;  
• le démarrage et l’arrêt des procédés ; 
• les dérives de fonctionnement ; 
• la propagation des dérives ; 
• et les MMR pour valider et examiner leurs performances. 
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Figure 2-2 : Les principaux intérêts de l’utilisation de la simulation dynamique pour la sécurité 
Dans la suite, chaque sous partie se focalise sur un des thèmes illustrés sur la Figure 2-2. 
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Les tests de fonctionnement de la régulation et l’étude de la dynamique du procédé sont menés aux 
premières étapes de la conception du procédé. Les études effectuées peuvent permettre une diminution de 
risques potentiels. On garantit un fonctionnement sûr en diminuant par exemple : le nombre de problèmes de 
fonctionnement et de sécurité lors du démarrage de l’installation, la variabilité de la qualité du produit, le 
nombre d’arrêts d’urgence et le risque de contamination environnementale. Nous nous intéressons, dans un 
premier temps, aux études de dynamiques des procédés afin de diminuer les risques cités. 
Luyben a réalisé des études en collaboration avec plusieurs autres chercheurs (Devrim B. Kaymak 
et Dennis C. Hendershot, en l’occurrence) sur l’utilisation de la simulation dynamique pour analyser le 
fonctionnement et la dynamique d’un procédé. En 2004, il a démontré que l'intensification peut parfois nuire 
à la dynamique et entraîner de grandes perturbations du fonctionnement normal du procédé en raison de 
changements dans l'alimentation du procédé ou des conditions opératoires, de perturbations dans les utilités 
du procédé, ou de facteurs environnementaux externes. Plusieurs exemples sont exposés afin de souligner 
qu’un procédé sûr et robuste est celui qui tolère des variations significatives des paramètres de son 
environnement externe (Luyben and Hendershot, 2004). 
En 2012, Luyben a comparé deux possibilités de modélisation dynamique des échangeurs de chaleur. 
Les modèles classiques de la colonne de distillation supposent que les transferts de chaleur sont instantanés 
dans le condenseur et le rebouilleur. Or, lors d’études de sécurité, il faut que le modèle représente 
correctement la réponse dynamique des échangeurs. Ce n’est pas le cas du modèle de base du condenseur et 
du bouilleur internes à la colonne. Cet article propose la simulation d’une colonne avec des modèles dits 




modélisation de la dynamique des échanges de chaleurs et de représenter au mieux les phénomènes physiques 
(Luyben, 2012b). 
En 2014, un procédé composé de deux réacteurs CSTR et de deux colonnes de distillation a été 
modélisé dans le but de définir une stratégie de régulation pour un fonctionnement faisant face à des 
perturbations. Les perturbations sont simulées en variant les compositions de l’alimentation. La stratégie de 
régulation se compose d’un régulateur en cascade, de régulateurs de taux de reflux des colonnes de 
distillation, de régulateurs de pression et de régulateurs de température. La réponse du système est étudiée 
afin d’évaluer la régulation des paramètres (Babu and Londhe, 2014). 
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La simulation dynamique peut être utilisée dans le domaine de la sécurité afin d’examiner les 
variations des paramètres importants lors de phases de fonctionnement tels que le démarrage ou l’arrêt d’un 
réacteur et lors des dérives de paramètres (Markos et al., 2005). 
Manenti (2012) souligne l’intérêt de simuler dynamiquement des états transitoires de 
fonctionnement. Une usine de transformation de gaz naturel est considérée pour cette étude. Des 
améliorations pertinentes en matière de sécurité, de contrôlabilité, d'opérabilité et de flexibilité sont obtenues. 
Les simulations des phases de démarrage et d’arrêt sont réalisées et la configuration de régulation la plus 
adéquate est choisie. Grâce aux résultats de simulations une configuration a été éliminée car elle engendre 
des risques de dérives du procédé. 
Bodizs et al. (2015) étudie la possibilité de remplacer l’évacuation de la surpression dans une colonne 
de distillation par la soupape de sécurité lors de situation d’urgence (perte de refroidissement) par un arrêt en 
sécurité de la colonne. Un modèle est alors proposé afin de mieux représenter l’hydraulique de la colonne 
lors d’une dérive et une comparaison des résultats numériques et expérimentaux est réalisée. 
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L’étude de la marche dégradée est essentielle pour une analyse de risques. Il faut considérer les 
dérives du système pour envisager les moyens à mettre en œuvre pour el protéger. Švandová et al. (2005) 
étudient et simulent des dérives sur le débit alimentation et le débit du fluide de refroidissement d’un cas de 
réaction exothermique d’hydrolyse. Les résultats de cette simulation dynamique sont utilisés pour enrichir 
l’étude HAZOP et quantifier les conséquences obtenues. La stabilité du système étudié est examinée afin de 
pouvoir suggérer des actions correctives pour les dérives donnant lieu à des situations dangereuses (Švandová 
et al., 2005). 
Eizenberg et al. (2006) introduisent une procédure basée sur l’étude HAZOP en adoptant une 
approche quantitative qui utilise la simulation dynamique. Une réaction exothermique d’oxydation du 2-
octanol mise en œuvre dans un réacteur semi-batch en conditions opératoires normales est modélisée. Ces 
conditions sont modifiées afin d’observer le comportement du procédé lors de l'apparition de dérives. Les 
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conséquences des dérives sur les paramètres sont quantifiées. Le but est alors de déterminer les amplitudes 
(valeurs seuils) des dérives des paramètres opératoires pouvant causer un emballement thermique. Un modèle 
mathématique du réacteur semi-batch est utilisé et une interface graphique a été créée pour l’utilisateur. Cette 
interface permet de modifier les valeurs de la température d’entrée du fluide de refroidissement, la 
température initiale du réacteur, la température de l’alimentation, la vitesse d’écoulement du fluide de 
refroidissement, le temps de l’alimentation et le temps de séjour du batch. Les impacts des variations de 
chacun de ces paramètres sur le système sont étudiés. Notamment, l’effet de la réduction du débit du fluide 
de refroidissement sur le risque d’emballement thermique est quantifié. Cette étude a pu démontrer les 
avantages de la procédure proposée et présenter son application pour l'entraînement des opérateurs et les 
enseignements en sécurité des procédés (Eizenberg et al., 2006). 
Dans l’un de ses travaux (2012a), Luyben illustre le rôle de la simulation dynamique dans l’analyse 
des problèmes de sécurité rencontrés lors des situations d’urgence. Plusieurs procédés ont été simulés afin de 
prédire les variations dynamiques des paramètres critiques. Des procédés en phase liquide ou vapeur, des 
conditions de température et de pressions différentes et des types de réacteurs divers ont été mis en œuvre. 
Les cas d’étude portent sur la production d’éthyle benzène, la production d’alkylation auto-réfrigéré, la 
production de méthanol, la production de cumène et la production d’ammoniac (Luyben, 2012a). L’auteur 
précise que lorsque les dérives se produisent (perte de refroidissement par exemple), la connaissance de la 
réponse dynamique du procédé (vitesse de montée en température par exemple) permet de déterminer les 
systèmes de sécurité à mettre en place (alarmes, dispositifs automatiques, soupape et disque de rupture…). 
Néanmoins, leur mise en œuvre pour les cas d’études considérés n’est pas discutée. 
La simulation dynamique peut également être utilisée pour comprendre les causes d’un accident. 
Manca and Brambilla ont étudié en 2012 l'explosion catastrophique du 23 mars 2005 de l’usine BP British 
Petroleum refinery au Texas qui a fait 15 morts et 180 blessés. La simulation dynamique a été utilisée afin 
d'expliquer le débordement de la colonne à distillation, l'ouverture de la vanne d'évacuation et le flux 
diphasique dans le tube connecté au système de purge. Cette étude a démontré que la dilatation du liquide ne 
peut pas avoir engendré l’engorgement et le débordement de la colonne comme ont supposé de précédentes 
analyses de l’accident (Manca and Brambilla, 2012).
Di Domenico et al. (2014) ont démontré l’intérêt de la simulation pour calculer les risques sociétaux 
et pour déterminer les niveaux du risque. Pour cela, un réacteur batch a été modélisé dans des conditions de 
fonctionnement anormal en termes de température et de pression. L’utilisation de la simulation dynamique 
couplée à l’analyse quantitative du risque (QRA) a permis de minimiser l’investissement en temps des experts 
et diminuer le volume de données nécessaires pour effectuer une analyse de risques. 
Une approche de la méthode HAZOP qui se base sur une évaluation de la sensibilité a été élaborée 
par Kang and Guo (2016). Cette étude a pour but d’arriver à un fonctionnement sûr d’un procédé chimique 
complexe. L’approche permet de hiérarchiser et de classifier les causes d’une dérive étudiée en mesurant 




dépropanisation pour dix différentes causes de la dérive « Plus de pression en tête de colonne ». Il a été 
démontré que cette approche peut améliorer la compréhension et l’exploitation des résultats d’une méthode 
HAZOP conventionnelle. Aussi, elle peut être utilisée dans la détection et le diagnostic des défaillances par 
les opérateurs. 
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Dans la littérature, on trouve quelques travaux portant sur la propagation de dérives le long du 
procédé. Pour étudier un procédé complexe, Gabbar et al. proposent de le décomposer en sous-systèmes. La 
conception et la simulation dynamique de chaque sous-système sont réalisées. L'environnement de simulation 
proposé est utilisé pour évaluer la propagation de dérives au sein de chaque sous-système, mais également 
aux interconnexions entre sous-système, afin d’améliorer la sécurité au sein du procédé (Gabbar et al., 2003). 
La solution proposée a été utilisée dans la conception d'une usine de produits chimiques 
d’hydrodésulfurisation, procédé chimique utilisé pour séparer le sulfure du gaz naturel et d’autres produits 
pétrolier raffinés. 
Komulainen et al. (2012) ont analysé plusieurs scenarii de dérives d’un procédé de séparation tri 
phasique utilisé dans l’industrie pétrolière offshore. Le but de cette étude est d'éliminer des scenarii de dérives 
de l’analyse HAZOP. Pour cela un certain nombre de critères ont été mis en place pour décider de leur 
élimination. Les cas conduisant aux conclusions suivantes ont été éliminés : la dérive n'entraine pas de 
sensibilité des paramètres critiques, la dérive représente un scénario redondant ou la dérive a des causes et 
des conséquences identiques à une autre. Ainsi, la complémentarité de la simulation dynamique et des 
méthodes d’analyse de risques est mise en avant puisqu’elle permet des suggestions d’amélioration de la 
sécurité (Komulainen et al., 2012). 
Gabbar et al. ont proposé l'utilisation des réseaux sémantiques de défaillances (Fault Semantic 
Network) comme méthode de diagnostic de défaillances et d'analyse de leur propagation. Des techniques 
évolutionnaires telles que la programmation génétique et les réseaux de neurones permettent de déceler les 
interactions entre les variables du procédé. La modélisation dynamique est ainsi utilisée pour la production 
d’hydrogène à partir d’eau à travers le cycle thermochimique Cu–Cl. Cette application souligne le rôle de la 
simulation dynamique dans des projets novateurs se focalisant sur la sécurité des procédés (Gabbar et al., 
2014). 
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L’intégration des dispositifs de sécurité dans la simulation dynamique des procédés est indispensable 
à l’évaluation de leurs performances. Des travaux se sont intéressés au dimensionnement et la simulation 
d’un évent de sécurité et d’un réacteur à proximité d’un feu (Casson Moreno et al., 2015). Plusieurs 
simulations sont réalisées afin de déceler les paramètres (remplissage du réacteur, surface d’évacuation etc.) 
les plus influents sur la pression maximale atteinte dans le réacteur. 
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Vernières-Hassimi and Leveneur (2015) ont récemment étudié la prévention d’un emballement 
thermique d’une réaction en utilisant une injection de solvant (comme mesure de maîtrise des risques, MMR) 
dans un réacteur tubulaire dans lequel une réaction exothermique est mise en œuvre.  
Plusieurs scenarii de dérives sont pris en compte :
• Une erreur opératoire sur la température de la mise en œuvre de la réaction et fonctionnement de 
l’injection automatique du solvant (à l’entrée du réacteur tubulaire) ; 
• Une erreur opératoire sur la température de la mise en œuvre de la réaction et fonctionnement de 
l’injection automatique du solvant (au milieu du réacteur tubulaire) ; 
• Une erreur opératoire sur la température de la mise en œuvre de la réaction et dysfonctionnement de la 
MMR ; 
• Une erreur opératoire sur la concentration d’un réactif et fonctionnement de l’injection automatique du 
solvant (à l’entrée du réacteur tubulaire) ; 
• Une erreur opératoire sur la concentration d’un réactif et fonctionnement de l’injection automatique du 
solvant (au milieu du réacteur tubulaire); 
• Une erreur opératoire sur la concentration d’un réactif et dysfonctionnement de la MMR ; 
• Une erreur opératoire sur la température et sur la concentration d’un réactif et fonctionnement de 
l’injection automatique du solvant (à l’entrée du réacteur tubulaire) ; 
• Une erreur opératoire sur la température et sur la concentration d’un réactif et fonctionnement de 
l’injection automatique du solvant (au milieu du réacteur tubulaire); 
• Une erreur opératoire sur la température et sur la concentration d’un réactif et dysfonctionnement de la 
MMR. 
Cette étude a permis non seulement d’évaluer la performance de la MMR pour différentes dérives, 
mais aussi d’étudier les effets de deux dérives simultanées. 
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L’analyse bibliographique des travaux sur l’exploitation de la simulation dynamique pour la sécurité 
des procédés a pour objectif de fournir une vue d’ensemble des différentes études et techniques utilisées pour 




Figure 2-3 Les principaux axes à développer lors de la mise en œuvre de notre méthodologie 
Dans notre travail, une contribution à ces différents axes est proposée sur : 
• l’analyse du fonctionnement normal et dégradé, 
• les études de dérives diverses (défaillance appareil, variation des paramètres opératoires, dérives 
multiples…), 
• l’étude de la propagation de dérives, 
• la quantification des effets en termes d’amplitude et de cinétique, 
• et le dimensionnement et l’ajout de mesures de maîtrise des risques (simulation pour validation). 
Ces différents points sont illustrés au travers de plusieurs cas d’études pour démontrer la généricité 




Dans cette partie, nous avons retenu huit logiciels de simulation qui diffèrent par leurs interfaces, les 
modèles de simulation et la gestion et la création de dérives. Cette partie sera dédiée à l’étude et à la 
comparaison de ces logiciels. À la suite de cette analyse, un choix de logiciel est fait.  
La simulation dynamique des procédés est facilitée par la mise en place d’interfaces graphiques plus 
ou moins ergonomiques donnant différentes vues du procédé sous forme de synoptiques. Les logiciels de 
simulation reproduisent l’installation et permettent d’afficher les paramètres d’intérêt. La Figure 2-4 montre 
quelques exemples d’interfaces de logiciels commerciaux proposées. 
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Figure 2-4 Des exemples d’interfaces graphiques et de synoptiques de logiciels de simulation dynamique de 
procédés 
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L’objectif de ces travaux est d’apporter un élément de réponse au problème de quantification des 
effets d’une dérive et à l’étude de sa propagation à l’aide d’un simulateur. Nous présentons brièvement dans 
cette partie un ensemble de logiciels et langages de développement répondant a priori à nos attentes. 
Le logiciel à environnement de développement MATLAB : MATLAB est un environnement intégré pour 
le calcul scientifique, la modélisation et la conception d'algorithmes. Il permet la simulation mais également 
la conception de systèmes de contrôle/commande et de communication (Karel et Tomas, 2015). Grâce aux 
différents outils qu’il offre, il permet, l'analyse et la représentation des données sous forme de graphique par 
exemple. Il associe un environnement de bureau adapté pour l'analyse par itération et des processus de 
conception avec un langage de programmation. En tant qu’outil informatique, MATLAB permet la 
réalisation de simulations dans les projets scientifiques, pour la recherche, l'industrie ou encore l'éducation. 
Il est utilisé pour la résolution de systèmes en génie chimique. Parmi les cas d’étude nous pouvons citer : les 
réacteurs chimiques, les procédés de séparation, la commande des procédés, la mécanique des fluides, le 
transfert thermique, … 




développement et l’analyse des procédés chimiques. Il a été conçu par la société Honeywell puis a été 
développé par la société AspenTech. Ce logiciel a été conçu pour la modélisation des installations de 
pétrochimie. Il peut être utilisé pour créer des modèles rigoureux en régime permanent pour l’aide à la 
conception des installations ou leur optimisation. En régime dynamique, il a divers domaines d’applicabilité : 
la modélisation des systèmes de contrôle/commande, le développement de différentes stratégies de 
contrôle/commande, la sécurité, l’analyse des flux d’énergie, le suivi de performances ou l’amélioration 
opérationnelle. Il est muni d’une interface interactive, l’utilisateur peut faire varier les paramètres du procédé, 
la topologie de l'unité, ainsi que personnaliser entièrement la simulation en utilisant des outils de 
personnalisation et de développement HYSYS. En utilisant Aspen HYSYS en dynamique, il est possible 
d’étudier un système pour l’optimisation du procédé, l’élaboration de la stratégie de régulation et l’évaluation 
de la sécurité. Enfin il permet de s’intéresser aux procédures d’arrêt et de démarrage. Le domaine 
d’application est toutefois spécifique au domaine pétrochimique. 
Le logiciel Aspen Plus Dynamics : Ce logiciel permet de concevoir, d’optimiser et de suivre les 
performances des procédés industriels. Il a été conçu à l’Institut de Technologie du Massachussetts (MIT) et 
a été développé par la société Aspentech. Contrairement à Aspen HYSYS, il permet de s’intéresser à un 
éventail plus large de secteurs :
• la chimie organique et minérale allant de la chimie lourde à la chimie fine, 
• la pétrochimie et la carbochimie, 
• la liquéfaction / gazéification du charbon, 
• l’agro-alimentaire, 
• le traitement des minéraux, 
• et la biotechnologie. 
Le logiciel DYNSIM : Le logiciel DYNSIM est un simulateur de procédés chimiques en régime permanent 
et dynamique développé par le groupe SimSci de Schneider electric. Ce logiciel est utilisé pour la conception 
des procédés, l’analyse de leurs fonctionnements et la formation des opérateurs dans les industries de 
traitement du gaz / GNL, raffinage, pétrochimie et chimie.
Le logiciel gProms : Le logiciel gPROMS ModelBuilder, du groupe PSE (Process Systems Entreprise) est 
utilisé pour construire, valider, exécuter et déployer des modèles de procédés de différentes complexités en 
permanent et en dynamique. Il est doté d’un langage de modélisation de procédé qui est utilisé pour créer des 
modèles de procédés chimiques, qui peuvent être validés par des données expérimentales en utilisant des 
techniques d'estimation de paramètres. Les simulations des régimes permanent et dynamique s’effectuent
avec la même interface.
Le logiciel Unisim Design : Le logiciel Unisim Design a été développé initialement par AspenTech sous le 
nom de HYSYS. Honeywell a acquis le code source d’HYSYS en décembre 2004. Actuellement, Unisim 
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Design est développé indépendamment de HYSYS. Les deux logiciels sont comparables au niveau de la 
robustesse, de la vitesse des calculs, de la création de nouvelles options, de l’aide en ligne « client support » 
et de la performance financière (calculs des coûts, optimisation etc…).
Le logiciel K-Spice : Le logiciel K-SPICE est un logiciel du groupe Norvégien Kongsberg. K-SPICE est un 
outil de simulation dynamique amélioré permettant l’expertise dans la conception des systèmes et des 
procédés. Il se caractérise par de nouvelles fonctionnalités et des améliorations sophistiquées pour la gestion 
des systèmes, pour la thermodynamique et pour les solveurs. Il est complété d’une interface graphique 
intuitive (Kongsberg Oil & Gas Technologies, 2013). K-Spice a aussi été conçu pour les études de faisabilité 
et de conception des projets, les études techniques préliminaires et les études techniques détaillées. Il permet 
également la simulation de démarrage, la formation des opérateurs et est utile pour la maintenance. Enfin, il 
est aussi utilisé pour l’optimisation des procédés et la vérification des systèmes de contrôle/commande.
Le logiciel Visual Modeler: Le logiciel Visual Modeler est un simulateur développé par YOKOGAWA et 
utilisé pour reproduire le comportement des installations de procédés industriels, en particulier en procédés 
chimiques, pétrochimiques et raffineries. Cet outil permet de faire de la simulation en régimes permanent et 
dynamique (Omega Simulation co., 2015).
Un tableau comparatif de ces logiciels a été élaboré (Tableau 2-1). Ce tableau a une double fonction :
décrire au mieux les logiciels et les comparer entre eux. Pour cela, le tableau est composé de plusieurs 
colonnes. La première colonne classe les logiciels par leur nom de commercialisation. La deuxième colonne 
permet de référencer les travaux. La troisième colonne traite des méthodes d’acquisition et de saisie des 
données ainsi que de la convivialité des interfaces. Nous nous sommes ensuite penchés sur les données 
indispensables aux simulations, puis à la gestion des dérives. Enfin, la dernière colonne est dédiée à 
l’extraction des exemples de dérives trouvés dans la littérature. 
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Afin de simuler un procédé chimique et étudier l’aspect sécurité de son fonctionnement, il nous faut 
choisir un logiciel ayant : 
• une interface conviviale et une mise en œuvre rapide de simulation (temps de calcul relativement court) ; 
• un panel de modèles d’opérations unitaires divers couvrant des domaines d’application divers (non 
spécifique à un domaine) ; 
• la possibilité de simuler des dérives variées et leur propagation le long du procédé.  
Ce sont des critères clés pour notre étude. Ils sont garants de l’applicabilité de notre étude à divers 
types de procédés et de réactions. Le Tableau 2-2 résume ainsi les avantages et les inconvénients des logiciels 
présentés précédemment selon ces critères. Chaque logiciel est ainsi évalué sur tous les critères sur une 
échelle de satisfaction de 1 à 3. L’appréciation du niveau de satisfaction se base principalement sur l’étude 
bibliographique. 
Tableau 2-2 : L’appréciation du niveau de satisfaction des critères des logiciels de simulation dynamique 
Au vu des résultats de l’analyse bibliographique réalisée dans la partie 2.3.1 et du Tableau 2-2, le 
choix s’est porté sur le logiciel Aspen Plus Dynamics. Ce logiciel répond le mieux aux critères fixés pour la 
réalisation de cette étude. Aspen Plus Dynamics permet non seulement de choisir parmi un large panel de 
modèles thermodynamiques caractérisant divers mélanges, mais aussi de saisir des données expérimentales 
caractérisant un constituant. Il est muni de plusieurs méthodes et algorithmes de résolutions pour la 
simulation dynamique. Il permet la construction de schémas de procédés complexes : plusieurs opérations 
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unitaires, régulateurs, retards, dispositifs de sécurité, recyclage, … De plus, le logiciel propose la 
modélisation de barrières de sécurité telle que la soupape de sécurité et le disque de rupture. Ce point est une 
nécessité pour ce travail. Enfin, la possibilité de réaliser le développement de ses propres scripts permet à 
l’utilisateur une meilleure exploitation de cet outil. 
$+ 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
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Lors du premier chapitre, nous avons évoqué d’une manière générale la problématique de la 
connaissance des phénomènes dangereux et de leurs cinétiques. L’apport du retour d’expérience y est 
souligné. Une présentation des méthodes d’analyse des risques est effectuée. L’analyse de risques de type 
HAZOP est introduite. Cette méthode est largement exploitée et adoptée par de nombreux industries à 
risques. Elle permet l’analyse approfondie des dérives de procédés en analysant leurs causes, les 
conséquences associées et la recommandation de barrières pour réduire et maîtriser les risques.  
Dans ce chapitre, nous nous sommes intéressés à la simulation dynamique pour des études de 
sécurité. L’intérêt de la simulation dynamique a été soulignée pour accéder à la connaissance des effets et de 
leurs cinétiques pour ensuite quantifier les risques afin de mettre en place des mesures de risques. Parmi les 
logiciels présentés, le logiciel Aspen Plus Dynamics a été choisi pour ses nombreux avantages dont la 
disponibilité d’un large panel d’opérations unitaires qui couvre des domaines d’application divers et la 
possibilité de simuler des dérives variées ainsi que leurs propagations le long du procédé. 
Ces deux chapitres ont permis de poser les fondements de notre méthodologie. Notre travail repose 
sur les éléments suivants : 
• La définition du système et le recueil de données constituent la première étape de toute analyse de risques. 
Toutes les caractéristiques, et les limites du système sont listées.  
• L’étude de l’accidentologie et une méthode d’analyse des risques classique permettent de lister les 
scenarii majorants. Des dérives à étudier sont soulignées. 
• La simulation de ces scenarii et l’analyse des résultats permettent de quantifier les risques. Dans cette 
étude, nous ne considérons pas la probabilité liée à la fréquence de dysfonctionnement d’un dispositif. 
Nous nous intéressons plutôt à la probabilité liée à l’intervention de l’opérateur et relative à la cinétique 
des conséquences. 
• Enfin, l’ajout et le dimensionnement des barrières s’avèrent un réel atout pour la validation de leurs 











 Les chapitres 1 et 2 ont dressé une synthèse des méthodes d’analyse des 
risques et des logiciels de simulation dynamique existants en sécurité des procédés. 
L’intérêt de l’exploitation de la simulation dynamique pour enrichir les analyses des 
risques y a été démontré. La pertinence du logiciel Aspen Plus Dynamics dans cette 
étude a également été justifiée. Dans le cadre de ces travaux, une approche combinant 
la méthode HAZOP et la simulation dynamique a été proposée. Ce chapitre se propose 
d’en décrire les concepts.  
Pour ce faire, il détaille les différentes étapes de la mise en œuvre de la 
méthodologie d’analyse quantitative des risques et les procédures suivies sont précisées. 
Dans un premier temps, nous nous focalisons sur les données nécessaires à la 
caractérisation du procédé étudié (thermocinétique, stabilité des produits, etc.), ensuite 
la détermination des dérives et de leurs causes est abordée. Le rôle de l’accidentologie 
y est décrit afin d’expliquer le passage de la dérive à la définition du scénario 
numérique. Dans un second temps, les étapes de la modélisation des dérives sont 
présentées. La procédure de la simulation dynamique ainsi que l’exploitation des 
résultats de simulation sont exposées. Enfin, l’ajout de et le dimensionnement de 




Un des objectifs de ces travaux de thèse est d’élaborer une méthodologie d’analyse des risques 
permettant de quantifier les effets et de décrire la cinétique des phénomènes dangereux. Ce chapitre propose 
de détailler les étapes de cette méthodologie, de montrer son apport pour la connaissance et la quantification 
du risque des scenarii de dérives. Enfin, la maîtrise de ces risques est évaluée au travers de l’ajout de barrières 
de sécurité. La pertinence de ces mesures de maîtrise des risques est illustrée au travers de leurs simulations.  
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Les étapes de la méthodologie sont illustrées sur la Figure 3-1.  
Figure 3-1 Les étapes de la méthodologie 
Cette méthodologie s’appuie sur la simulation dynamique réalisée sous Aspen Plus Dynamics. Elle 
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comprend 4 étapes : 
• La première étape est la définition du système (cf. 3.2). Pour cela, le procédé est décrit de façon détaillée. 
Les réactions mises en œuvre sont caractérisées et la stabilité des produits utilisés est examinée. Cela 
permet de connaître les informations manquantes et de réaliser si besoin des essais expérimentaux 
complémentaires. Par la suite, le dimensionnement des opérations unitaires utilisées est présenté et leurs 
systèmes de régulation sont paramétrés. La simulation dynamique est alors réalisée. Les dispositifs de 
sécurité faisant partie du procédé sont dimensionnés et ajoutés au schéma du procédé. À la fin de cette 
étape, nous obtenons une modélisation du fonctionnement dynamique du procédé en marche normale. 
• Lors de la deuxième étape (cf. 3.3), une analyse des risques est réalisée afin de définir les scenarii de 
dérives dont les conséquences et/ou leurs cinétiques ne sont pas connues. Le retour d’expérience est un 
atout important à cette étape. Les dérives discriminées nécessitent une quantification des effets. Dans 
certains cas particuliers (par exemple, un risque élevé d’emballement thermique), les dérives des 
paramètres opératoires sont étudiées puisqu’elles peuvent avoir des conséquences graves (cf. 5.2.2). 
• La troisième étape (cf. 3.4) concerne la simulation des scenarii de dérives. Pour commencer, les scenarii 
de dérives définis dans l’étape 2 sont transformés en scenarii numériques. Les scenarii numériques sont 
des séquences d’évènements qui représentent le déroulement des étapes de simulation des scenarii de 
dérives sous forme d’algorithmes. Les simulations des scenarii numériques permettent d’obtenir les 
profils des paramètres et les effets des dérives. Des seuils et des échelles d’indices de probabilité et de 
gravité sont par la suite définis pour pouvoir quantifier le risque. 
• La quatrième étape (cf. 3.5) permet selon le niveau du risque calculé d’ajouter des barrières de sécurité 
jusqu’à atteindre un niveau du risque tolérable. Lorsqu’une barrière est ajoutée au procédé, la définition 
du système est reconsidérée afin de prendre en compte les cas de figures où cette barrière de sécurité 




Pour étudier les risques d’un procédé, il est nécessaire de commencer par l’étude du système lui-
même. Les étapes de cette étude sont représentées sur la Figure 3-2: 
• Le système est défini. Pour cela, le procédé est décrit. Des études expérimentales complémentaires 
peuvent être envisagées si des données sur les mélanges ou les constituants manquaient. 
• Une fois le système défini, il est alors possible de le simuler dynamiquement le fonctionnement normal 
du procédé. Sous Aspen Plus Dynamics, cette simulation se fait à partir de la simulation préalable du 
procédé en régime permanent. 
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Figure 3-2 La définition du système 
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Dans un premier temps, les données des constituants sont recueillies au travers des fiches 
toxicologiques et données de sécurité. Les risques produit tels que la toxicité ou l’inflammabilité y sont 
soulignés. De même, les risques liés à leur utilisation sont indiqués. Ensuite, les données de la 
thermocinétique des réactions et de la stabilité thermique des mélanges sont listées. Des expériences 
supplémentaires peuvent être nécessaires pour obtenir les informations manquantes (cf. 3.2.2). 
Le procédé est ensuite étudié. Les opérations unitaires sont décrites selon les technologies utilisées 
(réacteur batch, semi-batch, tubulaire, colonne à distiller à plateaux, colonne à distiller à garnissage etc.). 
Leur configuration est présentée en précisant leur topologie ainsi que les connexions qui les relient.
Les conditions opératoires (température, pression, débit…) sont définies. Les alimentations sont 
alors décrites en termes de compositions et de débit. Les utilités sont caractérisées. La recette du procédé est 
ensuite décrite et la régulation définie. La régulation permet de piloter le procédé selon la recette, c’est à dire 
3.2 Étape 1 : l’étude du système 
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le protocole opératoire à suivre. Les valeurs consignes et les paramètres des régulateurs sont déterminés. Par 
ailleurs, des retards sont introduits afin de représenter les retards propres des systèmes de contrôle 
(transmission du signal) ou l’inertie du procédé. Les mesures de maitrise des risques sont considérées. Leurs 
caractéristiques sont établies (type de MMR). 
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Les informations manquantes sont listées lors de l’étape précédente (enthalpies de réactions, stabilité 
des constituants ou des mélanges, cinétiques…). Des essais expérimentaux sont alors réalisés. Pour cela, on 
s’intéresse à la thermocinétique : étude et caractérisation de l’échange de chaleur, des capacités calorifiques 
et des cinétiques de réactions. Une analyse de la stabilité thermique des mélanges est effectuée à l’aide de 
calorimètres permettant le balayage de température ou des essais en conditions adiabatiques. Ces données 
sont nécessaires à la réalisation de la simulation puisqu’elles fournissent des informations sur la cinétique du 
système et ses risques. 
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Figure 3-3 Les étapes pour la mise en œuvre d’une simulation dynamique 
Dans cette partie, nous détaillons les étapes de la construction d’une simulation dynamique sous 
Aspen Plus Dynamics (Figure 3-3). Pour cela, nous réalisons tout d’abord la simulation en régime permanent. 




Les étapes 1 à 5 de la Figure 3-3 sont des étapes classiques de la modélisation. Tout d’abord, le choix 
des constituants se fait dans les banques de données d’Aspen. Un module intitulé Methods assistant aide dans 
le choix du modèle thermodynamique. Ce module propose les modèles thermodynamiques adéquats en 
fonction du type des composés, du procédé et des conditions opératoires voulues (Annexe C). Toutes les 
propriétés physico-chimiques calculées par le modèle thermodynamique peuvent être, si besoin, modifiées 
par l’utilisateur. De plus, dans le cas où les produits ou les mélanges sont indisponibles dans les bases de 
données, il est possible de les implémenter de manière manuelle après acquisition des données 
expérimentales. Les cinétiques des réactions sont ensuite saisies. 
L’étape de construction du flowsheet commence. Les différentes opérations unitaires sont choisies 
parmi celles mises à disposition dans la palette d’Aspen Plus comme le montre la Figure 3-4. Les catégories 
d’opérations unitaires disponibles sur Aspen Plus sont les suivantes : les opérations de séparation, les 
échangeurs de chaleur, les colonnes de distillation, les réacteurs, les opérations de séparation de solides et les 
opérations de traitement des solides. 
Figure 3-4 La représentation de la palette Aspen Plus et deux opérations unitaires (un réacteur et une vanne) 
Une opération unitaire est connectée à des flux de matière et de chaleur (Figure 3-5) dont certains 
peuvent être recyclés. Chaque opération unitaire correspond à un ensemble d’équations sous forme d’un sous-
programme auquel sont fournis des données d’entrée. Aspen Plus et Aspen Plus Dynamics sont constitués de 
modèles mathématiques qui permettent la résolution et la convergence des équations des opérations unitaires. 
Ils utilisent pour cela plusieurs banques de données de propriétés physiques et de modèles 
thermodynamiques. 
Figure 3-5 La représentation d’un module d’opération unitaire 
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D’autres appareils sont utiles à la construction d’un schéma de procédé. Nous pouvons citer : 
• les appareils agissant sur la pression tels que les pompes ou turbines hydrauliques, les compresseurs 
simples et multi étages, les vannes, les conduites et les canalisations ou « pipelines ». 
• les appareils agissant sur le débit : le multiplieur qui comme son nom l’indique multiplie une grandeur 
(débit, flux de chaleur, travail) par un facteur constant. 
• l’analyseur qui est utilisé pour identifier les fractions des différents constituants dans un écoulement. Il 
n’a aucun effet sur l’écoulement en question et le calcul est basé sur la valeur du débit molaire. 
• les appareils agissant sur la composition : les mélangeurs permettent de rassembler plusieurs courants et 
les séparateurs de diviser un écoulement en plusieurs écoulements du même type (matière, énergie ou 
travail). 
La définition des conditions opératoires permet de fixer les différents paramètres indispensables aux 
bilans de matière et d’énergie. Les débits, les températures, etc. sont précisés. Ces paramètres respectent les 
degrés de libertés de chaque opération unitaire. Ici, à titre d’exemple nous présentons les quatre paramètres 
à saisir pour un réacteur CSTR (Figure 3-6). 
Figure 3-6 Les paramètres à saisir pour la configuration d’un réacteur CSTR 
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Avant de pouvoir simuler dynamiquement le procédé, nous devons définir un certain nombre de 
modèles et de paramètres.  
Le transfert de chaleur : Une attention particulière est ainsi portée sur le choix de modèles du 
transfert de chaleur pour les opérations unitaires (échangeurs de chaleurs, réacteurs, colonnes à distiller etc.). 
Le Tableau 3-1 présente les trois principaux modèles d’échange de chaleur implémentés sous Aspen Plus.
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Tableau 3-1 Méthodes de calcul de la quantité de chaleur échangée 
Par ailleurs, la valeur de l’aire d’échange d’un réacteur en simulation dynamique dépend de la 
surface d’échange (surface mouillée à l’intérieur du réacteur) et par conséquent de la rétention à un instant t. 
La Figure 3-7 illustre la variation de la surface d’échange lors d’une coulée de réactif ; la surface d’échange  
dépend du niveau de remplissage. Par conséquent, la valeur de la conductance thermique UA varie en 
fonction du temps. 
Figure 3-7 La variation de l’aire d’échange pendant le remplissage du réacteur 
Les opérations unitaires : Les opérations unitaires sont ensuite toutes dimensionnées. Prenons l’exemple 
de la colonne à distiller. La procédure de simulation d’une colonne à distiller sous la version 9 d’Aspen Plus 
est à un niveau de détails supérieur aux versions précédentes et aux autres logiciels de simulation des 
procédés. Cette version permet en effet une description détaillée, selon le dimensionnement réalisé, des 
phénomènes physiques au sein de cette opération unitaire. La procédure commence par le choix des 
constituants de l’alimentation, la définition de sa composition, les débits et la pression absolue, puis le modèle 
thermodynamique est choisi. Ces choix sont effectués similairement aux étapes détaillées précédemment 
(partie 3.2.3.1). La séparation visée est alors traduite par les taux de récupération des constituants clés. Le 
choix du rapport de reflux R/Rmin est en général de 1,3 et le choix de la pression se fait par rapport au choix 
de la pression au condenseur. Une simulation de type « short cut » est ensuite réalisée par un module d’Aspen 
3.2 Étape 1 : l’étude du système 
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Plus. Les calculs de ce type de simulation reposent sur les équations de Fenske-Underwood-Gilliland et se 
base sur plusieurs hypothèses : 
• les débits liquide et vapeur sont constants sur les deux sections d’enrichissement et d’appauvrissement. 
Ceci nécessite d’avoir pour les deux constituants des enthalpies de vaporisation voisines (Hypothèse de 
Lewis) ; 
• les volatilités relatives sont constantes ; 
• les étages de la colonne sont à l’équilibre thermodynamique ; 
• la pression est constante dans la colonne et il n y a pas de perte de charge ; 
• la colonne est en régime permanent et le condenseur est un condenseur total et non sous refroidi ; 
• la colonne est adiabatique (pas de perte thermique). 
Figure 3-8 Les résultats d’un dimensionnement préliminaire de type Short Cut 
Les résultats obtenus (Figure 3-8) sont le taux de reflux (R), le nombre d’étages théoriques de la 
colonne (NET) avec la position d’étage d’alimentation, le débit de distillat (FD) et de résidu (FW), la chaleur 
à extraire au condenseur (Qc) et la chaleur à apporter au rebouilleur (Qb). 
Ces résultats permettent d’initialiser les paramètres de la colonne à distiller avec condenseur total.
La simulation de la colonne est basée sur le calcul rigoureux des plateaux à l’équilibre liquide/vapeur. Chaque 
étage est décrit par le modèle MESH : Material Balance (bilans matières), Equilibrium (équilibre 
liquide/vapeur), Summation (équations exprimant que la somme des fractions molaires est égale à l’unité), 
Heat or energy balance equations (bilans enthalpiques). Ce modèle est utilisé dans Aspen Plus pour la 
simulation de la distillation classique, de l’absorption, de la distillation extractive etc.  
Afin de satisfaire les taux de récupérations, deux spécifications standards sont mises en place : l’une 
est en tête de colonne avec comme variable d’action le débit de distillat, l’autre est en bas de colonne avec 
comme variable d’action, le débit de reflux. Les deux différentes spécifications sont choisies parmi: le débit 
du distillat, le débit ou le taux du reflux, le débit ou le taux du résidu, le débit des vapeurs, la puissance au 
condenseur et la puissance au rebouilleur. La pression au condenseur est saisie par la suite. 
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Dans la version 9 d’Aspen Plus, l’intérieur de la colonne est conçu avec un grande précision. Après 
avoir choisi le type de la colonne (à garnissage ou à plateaux), le dimensionnement et la caractérisation de 
toutes les parties (géométrie, taille du déversoir, taille des anneaux, matériel constituant des anneaux, 
espacements etc…) sont réalisés. De plus, le profil de l’hydraulique de la colonne est décrit de façon à 
considérer le diagramme de stabilité de chaque étage théorique. 
Les colonnes à plateaux : Selon le diamètre de chaque section, la position de l’alimentation, son débit, etc. 
un diagramme de stabilité est tracé. Ce dernier montre le débit du liquide et celui de la vapeur pour chacun 
des étages théoriques. Il indique le point de fonctionnement et son positionnement par rapport à plusieurs 
paramètres tels que le taux maximal d’engorgement, la taux maximal d’entraînement du liquide, le point de 
pleurage, le remplissage maximal du déversoir, … Ceci permet donc de modifier les paramètres et les 
dimensions pour éviter un point de fonctionnement instable (Figure 3-8).  
Figure 3-9 Le profil de l’hydraulique à l’intérieur d’une colonne à distiller (Colonne à plateaux) 
Grâce à la Figure 3-8, nous pouvons connaître les étages théoriques qui sont à la limite des conditions 
opératoires stables (exemple : étages 3, 4 et 5) et ceux qui sont en dehors de la zone du fonctionnement stable 
(exemple : étages 6). Les messages d’erreurs nous guident afin de faire les modifications nécessaires pour un 
fonctionnement stable de la colonne. 
Les colonnes à garnissage : Le diagramme de stabilité pour une colonne à garnissage donne les profils du 
débit de la vapeur en fonction du débit du liquide et cela pour différentes valeurs de perte de charge par unité 
de hauteur de garnissage (Figure 3-10). Le point de fonctionnement est illustré sur ce diagramme. Les limites 
opératoires sont déterminées par la courbe de la perte de charge maximale et le débit du liquide par unité de 
surface minimal. Comme pour les colonnes à plateaux, une description pour chacun des étages théoriques de 
la colonne à garnissage est obtenue. La Figure 3-10 nous montre comment pour chaque étage le point de 
fonctionnement est indiqué. 
3.2 Étape 1 : l’étude du système 
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Figure 3-10 Le profil de l’hydraulique à l’intérieur d’une colonne à distiller (Colonne à garnissage) 
Une fois la position de l’alimentation, le nombre d’étages théoriques et la géométrie de l’intérieur 
de la colonne modifiés pour satisfaire les spécifications et la stabilité du point de fonctionnement, les profils 
de température et de concentration sont analysés afin de déceler les étages théoriques inutiles et d’assurer la 
continuité des profils au niveau de l’étage d’alimentation.  
La pression hydraulique et le sens de l’écoulement : Après avoir dimensionné tous les appareils, la 
pression hydraulique et le sens d’écoulement sont précisés. En effet, en cas de variations de la valeur de la 
pression, la pression hydraulique peut jouer un rôle important dans la définition du sens de l’écoulement. Un 
écoulement inversé peut alors s’établir. Il est donc nécessaire de prendre en compte l’effet des pressions sur 
les débits. Par exemple, si nous considérons deux réservoirs contenant de la vapeur et connectés par une 
vanne, les valeurs de pression des deux réservoirs vont déterminer le débit à travers la vanne se trouvant entre 
les deux. Comme le montre la Figure 3-11, si la pression PB augmente dans le réservoir B, le débit entre les 
deux réservoirs va diminuer. Un flux inversé peut s’établir en cas de dérive (PB>PA). 
Figure 3-11 Le flux inversé entre deux réservoirs 
Les régulateurs : Une fois le flowsheet du procédé créé, les régulateurs sont ajoutés et paramétrés. Pour 
configurer un régulateur, quatre étapes sont nécessaires. 
1. Les valeurs initiales du signal du capteur procédé qui indique la valeur de la variable régulée et la variable 
d’action sont indispensables. Cela exige d’établir les plages de valeurs du capteur/transmetteur générant 
le signal de la variable régulée et d’établir les plages de valeurs du signal de sortie (la variable d’action) 
du régulateur. Si le signal de sortie du régulateur est lié à une vanne, cette plage est évidemment de 0 % 
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à 100 % indiquant l’ouverture de cette dernière. Certaines des variables d’action sont fixées directement 
à partir du régulateur (par exemple, la chaleur en entrée d’un rebouilleur ou la température d’un fluide 
de refroidissement). 
2. L’action du régulateur doit être choisie parmi « directe » ou « inverse ». L’action « directe » est choisie 
lorsque la valeur de la variable d’action augmente quand celle de la variable régulée augmente. L’action 
« inverse » est quant à elle choisie lorsque la valeur de la variable d’action diminue quand celle de la 
variable régulée augmente. La Figure 3-12 illustre ce concept. Prenons l’exemple suivant : la variable 
régulée représente le niveau du liquide dans un réacteur et la variable d’action le débit qui alimente ce 
dernier. L’action choisie est alors « inverse » afin de maintenir le niveau désiré. L’action « directe » est 
choisie lorsque la variable régulée représente le niveau du liquide dans un récipient et la variable d’action 
représente le débit en sortie du réacteur. 
3. Enfin, les constantes du régulateur doivent être précisées. Pour la simulation, Aspen propose des valeurs 
des paramètres des régulateurs de débit et de niveau qui permettent le bon fonctionnement du régulateur 
(Luyben, 2002). Il est toutefois possible d’ajouter des retards et/ou temps morts réalistes afin d’éviter 
d’avoir une performance trop optimiste du régulateur. Les boucles de contrôle de températures et de 
compositions sont plus complexes à paramétrer.  
4. Elles sont alors dynamiquement testées pour être validées.  
Figure 3-12 Les actions directe et inverse d’un régulateur de niveau 
Nous allons dans la suite décrire plus précisément l’étape 3 du paramétrage des régulateurs. Nous 
3.2 Étape 1 : l’étude du système 
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nous intéressons en premier lieu au paramétrage des régulateurs de niveau et de pression. La plupart des 
régulateurs de niveaux sont proportionnels « P », avec un gain égal à 1 ou 2 (Luyben, 2002). Ceci maximise 
le lissage des écoulements (flow smoothing). La régulation proportionnelle implique un écart en régime 
stationnaire de la consigne, appelé erreur offset. Néanmoins, fixer le niveau d’un liquide à une certaine valeur 
n’est souvent pas nécessaire quand cette dernière est liée aux débits d’entrée ou de sortie d’un appareil. La 
valeur recommandée est : KP = 2 (Luyben, 2002). Toutefois, ce paramétrage n’est plus adapté pour un certain 
nombre de cas : 
• la régulation du niveau d’un réacteur : En effet, dans ce cas, le niveau dans le réacteur est directement 
proportionnel à la vitesse de la réaction. Une régulation proportionnelle peut parfois être appliquée si la 
valeur de gain utilisée est importante (KC=10) (Luyben, 2002). 
• les fonds de colonnes quand un rebouilleur thermosiphon est sensible au niveau, 
• les ballons de reflux des colonnes à distillation : Le réglage du régulateur de niveau doit être rigoureux 
quand cette boucle de régulation est imbriquée dans une autre boucle de régulation (régulation en 
cascade).  
• les fonds de colonnes à distiller dans lesquels le régulateur de niveau est imbriqué dans une autre boucle 
de contrôle (régulation en cascade). 
La plupart des régulateurs de pression peuvent être paramétrés sans avoir recours à un test particulier. 
La constante de temps du procédé est estimée en divisant le volume de la phase gazeuse du système par le 
débit volumique du gaz traversant le système. Une régulation satisfaisante peut être obtenue en fixant le 
temps d’intégration à environ 2 à 4 fois la constante de temps du procédé (Luyben, 2002). Le gain utilisé 
dépend évidemment de l’intervalle de fonctionnement du transmetteur de la pression. Un paramétrage 
typique d’un régulateur Proportionnel Intégral (PI) de pression pour les colonnes et les réservoirs est 
proposé : un gain KC=2 et un temps d’intégration TI=10 minutes (Luyben, 2002). Le paramétrage des 
régulateurs de pression dans des boucles très rapides (par exemple régulation de compresseur) est caractérisé 
par un temps d’intégration inférieur à 10 minutes. 
Pour les régulateurs de température et de composition, il existe des temps de retard et/ou des temps 
morts pouvant être importants. Ces retards peuvent avoir un impact significatif sur le fonctionnement du 
procédé même s’ils sont inférieurs à la constante de temps dominante. En effet, dans n’importe quel système 
physique réel, il existe plusieurs temps de retard, comme les retards dus aux mesures et aux actionneurs. 
Néanmoins, dans les simulations, ces retards ne sont pas par défaut pris en compte dans les modèles des 
différents régulateurs et opérations unitaires. Ceci implique une performance optimiste et non réaliste des 
régulateurs. Il est donc nécessaire de saisir des temps de retard, dans les boucles affectant la qualité du produit 
(température ou composition) ou les contraintes procédé (sécurité, environnement, etc.). Le Tableau 3-2 




Tableau 3-2 Les retards de mesures 
La dernière étape nécessaire, après avoir inclus les retards et les temps morts, est de tester le 
paramétrage des régulateurs. Le test de réglage d’un PID en boucle fermée est une approche classique, simple 
et rapide. Elle permet via des méthodes telles que Tyreus-Luyben ou Ziegler-Nichols d’estimer les paramètres 
du régulateur (Babu and Londhe, 2014; Luyben, 2002). Ce test est détaillé en Annexe D. 
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L’objectif de cette partie est de souligner les scenarii pertinents à simuler sur la base des résultats de 
l’étape 1, de l’analyse des risques et/ou du retour d’expérience. 
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Dans un premier temps, les propriétés du système étudié relatives à la thermocinétique et la stabilité 
thermique (cf. 3.2.2) sont utilisées afin de mettre en œuvre une analyse de risques exhaustive. Les résultats 
de la méthode HAZOP permettent de repérer les scenarii dont les conséquences sont difficilement prévisibles. 
De plus, l’accidentologie est utilisée afin d’identifier les types d’accidents susceptibles de survenir sur un 
appareil donné, de déterminer les causes des dérives les plus récurrentes et de définir les évènements les plus 
critiques et les plus probables sous forme d’étude statistique (cf. 1.4).  
La Figure 3-13 illustre en détail l’étape 2 de la méthodologie. Cette figure présente la contribution 
de l’accidentologie à la définition des scenarii à simuler dynamiquement et sa complémentarité avec l’analyse 
de risques, à travers cinq axes non exhaustifs. La définition des causes des dérives, le type des dérives pouvant 
avoir lieu, l’ampleur des conséquences des dérives, les équipements impliqués dans les dérives peuvent être 
déterminés grâce à cette étude. De plus, les dérives ayant déjà provoqué des accidents dans le passé sont 
prises en compte (Figure 3-13). 
3.3 Étape 2 : L’identification des scenarii de dérives 

80 
Figure 3-13 La contribution de l’accidentologie à la définition des scenarii à simuler dynamiquement 
Toutefois, les causes des accidents constituent une information difficile à recueillir. Pour de 
nombreux accidents répertoriés dans les bases de données, cet élément n’est pas connu ou n’est connu que 
partiellement. Les défauts matériels (conception, vieillissement, panne...) sont impliqués dans plus d’un 
accident sur deux d’après l’inventaire des accidents technologiques survenus en 2015 (Ministère de 
l’Environnement, de l’Énergie et de la Mer, 2016). Ces défaillances matérielles sont souvent la conséquence 
de défauts de contrôle ou de maintenance. D’autre part, les causes organisationnelles et les erreurs opératoires 
sont à l’origine d’accidents majeurs, par exemple les consignes mal rédigées ou inadaptées, la formation du 
personnel, la mauvaise identification des risques ou la non-prise en compte du retour d’expérience (Ministère 
de la Transition Écologique et Solidaire, 2017).  
Prenons l’exemple simple d’un réacteur semi-batch et illustrons sur cet exemple l’ensemble des 
causes de dérives les plus courantes dans le REX (Ministère de l’Écologie du Déveleppement durable et de 
l’Énergie, 2015; Ministère de l’Environnement de l’Énergie et de la Mer, 2016; Ministère de la Transition 
Écologique et Solidaire, 2017). Le procédé se compose d’un réacteur, d’une soupape de sécurité, d’une 
pompe et de trois vannes. Le réacteur a un système de chauffe et de refroidissement et sa température est 
régulée. Le niveau est contrôlé en utilisant un régulateur de niveau. Le système est représenté sur la Figure 
3-14 et huit exemples de causes de dérives sont détaillés par la suite.  
Figure 3-14 Les exemples de sources de défaillances
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Les erreurs procédurales ou organisationnelles : Les erreurs procédurales concernent aussi bien les 
omissions d’opération dans un protocole ou des opérations mal réalisées que des opérations réalisées et non 
adaptées à la situation. Voici quelques exemples : une saisie de la température consigne erronée, une saisie 
de la durée de coulée (pour des procédés discontinus) erronée, l’omission de la dilution d’un produit, 
l’utilisation d’un produit inadapté. Ces quatre exemples sont représentés sur la Figure 3-14 (causes 1, 2, 3 et 
4). Les causes organisationnelles se divisent en deux catégories : les défaillances concernant l’organisation 
du travail (mise en œuvre sur le terrain) et les défauts dans la gestion des risques, c’est-à-dire dans les 
démarches mises en œuvre pour maîtriser les risques. 
La conception et le dimensionnement : La prise en compte des risques se fait dès l’étape de la conception 
des équipements (choix de l’acier en fonction du procédé, compatibilité des matériaux entre eux, agencement 
des lignes...). Son absence figure souvent dans les causes des accidents. Le retour d’expérience met en 
lumière différents mécanismes de corrosion et de décomposition à cinétique plus ou moins rapide dépendant 
des produits et des caractéristiques du milieu. Par ailleurs, un sous-dimensionnement ou surdimensionnement 
des équipements de production (les colonnes de distillations, les réacteurs…) ou des organes de sécurité (les 
bacs de rétention, les soupapes de sécurité) peut aussi être à l’origine de dérives critiques dans une 
installation. Par exemple, une soupape de sécurité sous-dimensionnée va engendrer une évacuation faible de 
la surpression et l’intégrité physique du dispositif supportant cette surpression ne pourra pas être sauvegardée 
(cause 5 de la Figure 3-14). 
Les dysfonctionnements liés au contrôle/commande : Ces défaillances concernent l’instrumentation du 
procédé : (capteurs, régulateurs, actionneurs) avec un ou plusieurs calculateurs numériques. Le 
dysfonctionnement d’un transmetteur de niveau par exemple, peut engendrer un débordement du récipient 
dû à une ouverture de vanne de sortie insuffisante (cause 6 de la Figure 3-14). 
Le dysfonctionnement matériel : Ce dysfonctionnement correspond au mauvais fonctionnement d’un 
appareil et peut avoir différentes origines. Une vanne peut rester bloquée ou être obstruée par exemple (cause 
7 de la Figure 3-14). Dans le cas d'un système de refroidissement, cela se traduirait par un débit d’eau de 
refroidissement insuffisant et donc une élévation de la température. Les dérives généralement associées à un 
dysfonctionnement matériel sont les pertes d'étanchéité, les pannes, les déformations matérielles, ...
Les conditions environnantes : Les agressions externes sont d’origine naturelle dans 85 % des cas et 
associées à des conditions météorologiques dans 70 % des cas (Ministère de l’Écologie, du Déveleppement 
durable et de l’Énergie, 2015). Pour les 15 % restants, différentes actions environnantes, telles que 
l'exposition du processeur d'un ordinateur à des interférences de fréquences radio, sont à l'origine de certaines 
dérives. Un exemple est donné par le gel de l’eau de refroidissement représenté par la cause 8 de la Figure 
3-14. Cette catégorie sert aussi à recenser les effets dominos : projectiles et feu issus d'une explosion à 
proximité. 




L’analyse HAZOP est une méthode structurée et systématique. Elle est appliquée à un procédé 
chimique et permet de souligner les potentiels phénomènes dangereux et sources de risques issus de 
l’exploitation et de la maintenance de ce procédé (cf. 1.6). En effet, cette méthode détaillée, couplée au REX, 
permet de déterminer les causes et les conséquences des dérives. Elle indique en outre les moyens de 
protection nécessaires et les mesures à prendre. Sa mise en œuvre s’avère une étape d’une grande utilité pour 
la détermination des risques majorants. Néanmoins, l’évaluation de l’amplitude et de la cinétique d’un 
scénario accidentel n’est pas triviale et la simulation dynamique apporte une réponse à ce problème (cf. 
Chapitre 2). La simulation dynamique permet ainsi :
• d’effectuer une analyse paramétrique des conditions de fonctionnement ; 
• d’éviter la majoration du risque en quantifiant les effets d’une dérive ; 
• d’analyser les dérives de faibles amplitudes qui peuvent se propager et impacter des opérations unitaires 
le long du procédé ; 
• d’étudier les effets des dérives simultanées ou successives. 
La simulation dynamique permet non seulement de déterminer les effets des dérives dans ces cas de 
figure, mais aussi d’avoir l’évolution des variables et leurs cinétiques, contrairement à une analyse 
qualitative. Nous nous intéressons, tout particulièrement, aux dérives dont les conséquences sont 
partiellement prévisibles voir inconnues et celles qui ne sont pas prises en compte lors d’une analyse HAZOP 
classique (c’est-à-dire les dérives simultanées ou consécutives). Le choix des scenarii à simuler se fait donc 
sur la base des résultats de l’étude d’HAZOP mais également grâce au REX qui souligne les défaillances les 




Cette étape permet de transcrire le scénario d’une dérive en un scénario numérique, de simuler ce 
scénario et d’exploiter les résultats de simulation pour quantifier le risque. 
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Une dérive est caractérisée par un certain nombre de paramètres : amplitude, durée de la défaillance 
et le date d’occurrence de la défaillance. La Figure 3-15 illustre les caractéristiques d’une dérive. Trois types 
de dérives sont présentés dont une dérive en rampe et une en échelon : 
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Figure 3-15 Les caractéristiques d’une dérive 
Afin de pouvoir modéliser les dérives, nous commençons par définir le scénario numérique (la 
séquence d’événements décrivant ce qui survient lors de la dérive) ainsi que l’amplitude et la durée de la 
dérive. Dans certains cas, ces valeurs sont aisément déterminées. Par exemple, quand on considère le risque 
d’emballement thermique, pour obtenir la température maximale il faut se mettre dans les conditions 
soulignées par Stoessel (2008). Dans d’autres cas, c’est au jugement de l’expert que revient la détermination 
des valeurs de ces caractéristiques. Ce choix peut sembler arbitraire. Toutefois, il est possible de faire autant 
de simulation que l’on veut. L’expert peut donc définir différentes valeurs. Par exemple, pour étudier la 
dérive « moins de température » il pourra être envisagé de faire plusieurs simulations avec des amplitudes 
différentes de variation de la température, en commençant par des valeurs ayant un sens physique 
(température de changement de phase) ou une erreur de saisie de l’opérateur (erreur opératoire : saisie de 6°C 
au lieu de 60 C). 
La Figure 3-16 illustre deux scenarii générés à partir de la même dérive. La dérive est issue de 
l’analyse HAZOP ou de l’accidentologie. Les causes de cette dérive sont utilisées pour définir les scenarii de 
dérives : le scénario de dérive 1 représente la cause 1 et le scénario de dérive 2 découle de la cause 2. À partir 
des causes, les scenarii de dérives sont précisés et le déroulement des scenarii (scenarii numériques), 
décrivant les étapes de simulation, est élaboré. L’amplitude, la durée et les dates d’occurrence des dérives 
sont alors précisées. 
3.4 Étape 3 : Les scenarii numériques 
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Figure 3-16 L’exemple de deux scenarii numériques générés à partir de la même dérive 
Par la suite, les scenarii numériques sont retranscrits sous forme de programmes pour pouvoir les 
simuler sous Aspen Plus Dynamics. Ces routines sont créées, au sein de la plateforme Aspen Plus Dynamics, 
en langage VBA et ASM (langage de programmation spécifique au logiciel Aspen). La Figure 3-17 montre 
les deux programmes en ASM des dérives considérées pour les scenarii numériques 1 et 2 de la Figure 3-16 :  
Figure 3-17 Les programmes ASM pour enclencher les dérives des scenarii numériques 1 et 2 
Pour le scénario numérique 1, l’instant du déclenchement de la tâche est précisé dans la première 
ligne. La deuxième ligne permet de mettre le régulateur sur l’option automatique pour pouvoir changer la 
consigne de la température. La troisième ligne sert à préciser la nouvelle valeur erronée de la consigne de la 
température.  
Pour le scénario numérique 2, deux possibilités sont envisagées pour simuler une perte de 
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refroidissement. La première est d’annuler la conductance thermique UA et la deuxième est d’annuler le débit 
massique du fluide de refroidissement noté FmCool. Il faut noter que la variable FmCool n’est modifiable 
que si on utilise le modèle LMTD pour représenter le transfert thermique (cf. 3.2.3.2). Le modèle Contant 
medium temperature, par exemple, ne donne accès qu’à la température du fluide de refroidissement. Il est 
donc important de vérifier que le modèle utilisé est en adéquation avec le scénario numérique souhaité. De 
plus, la complexité de la programmation dépend du procédé étudié, de la stratégie de régulation mise en place 
et de la nature de la dérive étudiée (rampes, échelon, etc.).  
Contrairement au cas présenté précédemment, plusieurs scenarii de dérives peuvent donner 
naissance à un seul et même scénario numérique. Par exemple : le bouchage de la canalisation du fluide de 
refroidissement, sa rupture et la fermeture intempestive de la vanne d’alimentation en eau de refroidissement 
seront modélisés par l’annulation du débit du fluide de refroidissement s’enclenchant à la date d’occurrence 
de la dérive. En effet, ceci est dû à l’existence de scenarii ne pouvant pas être implémentés sous Aspen Plus 
Dynamics, des alternatives doivent être trouvées afin d’aboutir à une modélisation du scénario.  
Notons toutefois les limites de la démarche. Ces limites résident dans la capacité de l’intégrateur de 
suivre les perturbations. Ainsi, pour des dérives ayant une dynamique et une amplitude grandes, l’intégrateur 
peut diverger et empêcher la simulation d’aboutir. Il sera alors nécessaire de réduire l’amplitude pour réaliser 
une intégration correcte. 
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Grâce à la simulation dynamique nous obtenons l’évolution au cours du temps de toutes les variables 
du procédé. L’amplitude et la cinétique d’évolution des phénomènes dangereux et de la propagation de leurs 
effets y sont illustrées. La question est donc de savoir comment exploiter ces informations pour quantifier le 
risque. Cette étape s’appuie sur la définition des éléments importants pour la sécurité et donc des paramètres 
critiques (cf. 3.2.2). Des intervalles d’acceptabilité sont mis en place. Les résultats de simulation permettent 
de déterminer les instants auxquels des valeurs seuils des paramètres critiques sont atteintes. Cette 
information est utile car elle décrit la cinétique du système et permet de définir les niveaux et les actions de 
sécurité (Luyben, 2012a). 
Selon le procédé et/ou le système réactif étudié (réactions exothermiques, réaction en phase gaz, 
distillation à haute pression…), des seuils pour quantifier le risque à travers les paramètres qui jouent sur la 
gravité et la probabilité de phénomènes dangereux (surchauffe, surpression, emballement thermique, 
engorgement de colonne de distillation) sont définis. Nous présentons l’exemple d’un système dont le 
phénomène dangereux étudié est l’augmentation d’une variable notée X. Sur la Figure 3-18, nous proposons 
un schéma représentant 3 seuils de sécurité : X1 est le seuil qui déclenche une alarme pour alerter l’opérateur, 
X2 le seuil déclenchant un SIS et X3 celui de la sécurité ultime (évent de sécurité par exemple). Xp représente 
la valeur du paramètre en fonctionnement normal. 
3.4 Étape 3 : Les scenarii numériques 
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Figure 3-18 Le schéma des valeurs seuils du paramètre X 
Par ailleurs, il est possible de comparer les cinétiques et amplitudes de plusieurs scenarii. Deux 
scenarii hypothétiques SA et SB sont ainsi représentés sur la Figure 3-19. Nous supposons qu’ils représentent 
deux dérives différentes entraînant une hausse de la variable X. Ces deux scenarii ont des cinétiques 
différentes. Une analyse de leurs profils permet d’évaluer et de comparer leurs gravités et probabilités 
respectives. Regardons le temps pour atteindre le seuil d’alarme de sécurité (la valeur X2). Nous pouvons 
constater que le scénario SA a une durée tA= t1-t0 plus courte que la durée tB=t2-t0 du scénario SB. Le 
scénario SA atteint la valeur X2 plus rapidement. C’est donc ce scénario qui a des conséquences plus 
critiques/graves. 
Figure 3-19 Le schéma des valeurs seuils du paramètre X relatifs aux deux scenarii de dérives SA et SB
Des critères de gravité (variation maximale du paramètre X) sont définis. Ceci permet de calculer le 
niveau du risque du phénomène dangereux étudié. Nous allons nous intéresser ici au paramètre X comme 
paramètre d’évaluation de la criticité d’une dérive donnée. Nous supposons que l’augmentation maximale de 
la variable X (Xmax) est évaluée par la simulation. La valeur de Xmax permet de définir l’indice de gravité 
(1, 2 ou 3) de ce scénario de dérive. Pour évaluer les niveaux de gravité les grandeurs suivantes ont été 
définies :  
Xinf =X2-XP                                                                                                                                                (3-1)
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Xsup=X3-XP                                                                                                                          (3-2)
Xinf représente l’écart entre la valeur du seuil d’alarme de sécurité et le fonctionnement normal. 
Xsup représente l’écart entre la valeur du seuil de sécurité ultime et le fonctionnement normal. 
La durée  que met la variable X à atteindre le seuil d’alarme de conduite (X1) permet de 
quantifier la probabilité des effets d’une dérive. Cette durée illustre le temps que l’opérateur a pour réagir 
(son temps de réponse).   et   représentent l’horizon de temps qu’a l’opérateur pour agir. L’échelle 
d’évaluation de la variation de X est résumée dans le Tableau 3-3. Ce tableau présente trois intervalles 
d’acceptabilité selon la variation et la cinétique de la variable X. 
Tableau 3-3 Les critères de gravité et de probabilité pour une dérive 
Ce tableau nous permet de calculer le niveau de risque de l’effet de la dérive étudiée (risque = gravité 
x probabilité). Ainsi, le scénario de la dérive étudiée peut être placé dans la matrice de risque. Ici, nous faisons 
le choix de présenter la gravité et la probabilité par 3 niveaux afin de simplifier la compréhension. 
Néanmoins, il est important de souligner que la quantification du risque est réalisée pour chaque scénario. Ils 








L’étape 4 de notre méthodologie est décrite en détail dans la Figure 3-20.  
Figure 3-20 La quantification du risque et l’ajout  de barrières de sécurité additionnelles 
3.5 Étape 4 : La quantification du risque et l’ajout de barrières de sécurité 
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Les échelles des indices de probabilité et de gravité permettent de calculer le niveau du risque 
(Tableau 3-3). Le risque de chaque scenarii est alors calculé. Les scenarii sont ensuite hiérarchisés et placés 
dans une matrice des risques. Selon le placement du scénario en question dans la matrice de risque, des 
barrières de sécurité supplémentaires peuvent être ajoutées. Les dispositifs de sécurité additionnels sont 
dimensionnés puis intégrés à la simulation. La simulation permettra alors de valider leur performance. Le 
niveau de risque résiduel est évalué. Des barrières sont ajoutées jusqu’à avoir un niveau de risque acceptable 
ou tolérable (cf. 1.7). Plusieurs itérations de l’étape 3 peuvent donc être nécessaires. 
Tableau 3-4 La matrice de risque 
Le Tableau 3-4 représente la matrice de risque utilisée dans ces travaux. Cette dernière illustre la 
notion d’acceptabilité du risque. Trois niveaux du risque sont distingués : les évènements à risque 
inacceptable (en orange) ; le niveau intermédiaire qui représente le principe ALARP : As Low As Reasonably 
Possible (en jaune) et enfin les évènements à risque pouvant être considérés acceptables, c’est-à-dire qu’ils 
ne nécessitent pas une réduction supplémentaire du risque (en vert). Pour les cas où le niveau du risque est 
moyen à élevé, on s’appuie sur les recommandations de l’HAZOP pour maîtriser les risques. Cela permet de 
considérer les barrières de sécurité susceptibles de diminuer le niveau du risque. Lorsque cela est possible, 
nous appliquons le principe ALARP. Dans le cas contraire, la conception du procédé doit être repensée.
La simulation de ces barrières permet de valider leurs effets et leurs performances. Plusieurs barrières 
sous Aspen Plus Dynamics existent. Il est possible d’ajouter par exemple des évents, des soupapes mais 
également des systèmes instrumentés de sécurité.  
Pour les évents de sécurité (cf 1.7.2), sous Aspen Plus V9, des procédures et méthodes de 
dimensionnement sont directement implémentées. À partir du scénario majorant du système étudié, la 
capacité d’évacuation par unité de surface et la quantité à évacuer sont calculées. La surface de l’évent de 
sécurité nécessaire est alors déduite. 
En cas de décharge ou dépressurisation, il est possible d’ajouter un certain nombre d’appareils tels 
que : le disque de rupture, la vanne expansion, l’orifice de décharge, la soupape de sécurité, la soupape 
d’étranglement, etc. Dans ces travaux, nous nous sommes concentrés sur le paramétrage et le 
dimensionnement des soupapes de sécurité. En effet, ce dimensionnement reste un problème en industrie 
pouvant engendrer des accidents majeurs (Ministère du Développement durable, 2017). 
Un modèle PSV « Pressure Safety Valve » est utilisé pour représenter la soupape de sécurité. Les 
caractéristiques d’ouverture et de fermeture de la soupape de sécurité en simulation ressemblent étroitement 
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à celles d’une soupape réelle. En la configurant correctement, il est possible de simuler une soupape qui 
s’ouvre graduellement, une fois la valeur seuil de pression atteinte. De plus, dans une simulation, il est 
possible de considérer le flux inversé, l’écoulement critique et sous-critique, l’écoulement monophasique et 
diphasique. Le débit à travers la soupape de sécurité est calculé à partir de la méthode sélectionnée. Sous 
Aspen plusieurs méthodes existent : la méthode écoulement incompressible, la méthode HEM du DIERS, la 
méthode HEM de Simpson, etc. Les données à saisir pour caractériser l’ouverture de la soupape sont 
représentées sur la Figure 3-21 et explicitées dans le Tableau 3-5. Par ailleurs, la pression en aval de la 
soupape est égale à la pression atmosphérique. 
Figure 3-21 Les variables de paramétrage d’une soupape de sécurité sous Aspen Plus Dynamics 
Tableau 3-5 Les variables de paramétrage d’une soupape de sécurité sous Aspen Plus Dynamics 
Il n’est nécessaire de définir qu’une seule des deux valeurs de pression « Full lift, closing » et 
« Reset », la deuxième est calculée afin d’avoir la même pente pour l’ouverture et la fermeture de la soupape 
(Figure 3-21). Quand la pression atteint la valeur seuil « Set Pressure », la soupape de sécurité s’ouvre à la 
position « Primary Lift » puis continue à s’ouvrir graduellement jusqu’à atteindre 100 %. La pression 
3.5 Étape 4 : La quantification du risque et l’ajout de barrières de sécurité 
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diminue alors et la soupape commence à se refermer. Elle se referme complètement lorsque la pression atteint 
la valeur « Reset Pressure ». De plus, l’ouverture de la soupape peut aussi être paramétrée de façon : lineaire, 
parabolique, hyperbolique, ouverture rapide etc. 
Enfin, des systèmes instrumentés peuvent être ajoutés : une interruption de la coulée ou 
l’augmentation du débit du fluide de refroidissement par exemple. Les seuils d’enclenchement sont définis 
et les dispositifs sont choisis selon les effets de la dérive à atténuer. Ces barrières sont programmées sous 
forme de lignes de code en langage ASM. Illustrons ce concept à travers un exemple simple. Prenons un 
réacteur semi-batch dans lequel une réaction exothermique a lieu. L’un des réactifs est introduit par coulée. 
En cas de perte de refroidissement, la coulée est arrêtée automatiquement quand la température atteint une 
valeur critique. Le programme ASM correspondant à cet SIS est le suivant : 
Figure 3-22 Le programme ASM pour modéliser l’arrêt de la coulée
Aspen Plus Dynamics permet par la suite la simulation du procédé et des dispositifs de sécurité 
supplémentaires. Le niveau du risque est réévalué en utilisant les résultats des simulations incluant les 
barrières supplémentaires. Puis les scenarii sont repositionnés dans les matrices de risques. Ce 






Ce chapitre nous a permis de transcrire la méthodologie systématique à appliquer afin d’analyser de 
manière quantitative le risque d’un procédé chimique. Cette méthodologie comprend les étapes suivantes : 
1 la définition du système avec la description du procédé et la simulation dynamique du fonctionnement 
normal; 
2 la définition des scenarii de dérives sur la base de l’analyse HAZOP et le retour d’expérience ; 
3 la simulation des scenarii numériques de dérives et la quantification du risque ; 
4 l’addition de barrières de sécurité jusqu’à ce que le risque soit tolérable et leur validation en utilisant la 
simulation dynamique ; 
Dans la suite de ce travail, nous appliquons cette méthodologie à trois cas d’études différents. Il 
s’agit de réactions « dangereuses » et/ou impliquant des produits dangereux du point de vue thermique ou 
chimique. Un focus est fait en particulier sur les réactions exothermiques avec des risques possibles de 
décomposition. Ces trois cas d’étude sont les suivants : 
• Le premier concerne un réacteur semi-batch dans lequel une réaction d’oxydation du thiosulfate de 
sodium par le peroxyde d’hydrogène est mise en œuvre. Ce premier cas simple permet d’illustrer la mise 
en œuvre de la méthodologie. 
• Le second cas porte sur un réacteur semi-batch dans lequel une réaction de sulfonation du para-chloro-
nitrobenzène est mise en œuvre. Les produits de cette réaction présentent un risque de décomposition 
qui génère un emballement thermique. La procédure adoptée pour la détermination des conditions 
opératoires optimales est présentée.  
• Le dernier cas traite d’un procédé continu, composé de plusieurs opérations unitaires mettant en œuvre 
l’hydrolyse de l’oxyde de propylène pour la fabrication du propylène glycol. Ce procédé est constitué 
d’une partie réaction et d’une partie séparation. Le but de cette étude est de simuler la propagation des 












Le chapitre 3 a exposé les concepts généraux et les étapes de notre méthodologie 
d’analyse des risques quantitative. Ce chapitre traite de sa mise en œuvre et de sa 
faisabilité au travers d’un exemple simple. Il s’agit de l’oxydation du thiosulfate de 
sodium par le peroxyde d’hydrogène. Cette réaction est exothermique.  
Une accidentologie sur le réacteur chimique et les résultats de l’analyse 
HAZOP sont exposés. Les dérives dont les conséquences sont difficilement prévisibles 
sont considérées pour la simulation dynamique et le risque de décomposition du 
peroxyde d’hydrogène est implémenté dans les modélisations. Ensuite, les résultats de 
la simulation dynamique sont exploités pour quantifier le risque. Une barrière de 






Le présent chapitre présente la mise œuvre de l’analyse des risques quantitative et les résultats 
obtenus pour la réaction d’oxydation du thiosulfate par le peroxyde d’hydrogène. Les quatre étapes de notre 
méthodologie ont été appliquées (Figure 3-1) :  
• Etape 1 – Définition du système : En premier lieu, le réacteur semi-batch est décrit. Les propriétés du 
peroxyde d’hydrogène sont recueillies. Ensuite, les données nécessaires pour la modélisation de cette 
réaction exothermique ont été définies. Des essais expérimentaux ont pu être réalisés par l’équipe du 
laboratoire LSPC grâce à une collaboration avec l’INERIS. La simulation permet alors de modéliser le 
fonctionnement normal du procédé. 
• Etape 2 – Identification des scenarii de dérives : L’accidentologie du réacteur semi-batch et des réactions 
exothermiques et les résultats de la revue HAZOP ont permis de souligner les dérives pertinentes à 
étudier. 
• Etape 3 – Quantification des risques : Les scenarii retenus pour la simulation dynamique sont décrits et 
les résultats sont présentés. Pour la quantification du risque, des seuils sont définis et une matrice du 
risque est mise en place. La hiérarchisation des scenarii permet de repérer les scenarii à haut ou moyen 
risque.  
• Etape 4 – Maîtrise du risque : Enfin, la mise en place de barrières de sécurité pour ces derniers est 




Cette partie présente les données nécessaires à la modélisation de la réaction ainsi que les risques 
des produits chimiques utilisés. 
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La réaction d’oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogène conduit à la formation 
de trithionate, de sulfate de sodium et d’eau selon le schéma réactionnel suivant : 
(4-1) 




r = k. [Na2S2O3].[H2O2] (4-2) 
Avec : 






Ea = 6, 82. 104 J.mol-1
La réaction d’oxydo-réduction est irréversible, très rapide et fortement exothermique. Elle a été 
largement étudiée (Olivier-Maget et Hetreux, 2015; Benkouider et al., 2012; Chetouani et al., 2003; Lo and 
Cholette, 1972). Dans cette étude la réaction est mise en œuvre à une température de 60°C et avec la 
composition proposée dans le travail de Olivier-Maget et Hetreux (2014). Feed1 et Feed2 sont les 
alimentations du réacteur (Figure 4-2). Les conditions opératoires sont les suivantes : 
Tableau 4-1 Les compositions et températures des flux en conditions de fonctionnement normal du procédé 
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Le peroxyde d’hydrogène est une substance très réactive. La propriété oxydante du peroxyde 
d’hydrogène peut causer un feu en présence de substances organiques ou autres matériaux combustibles (le 
bois, le papier, le textile, le cuir…). Il peut aussi, participer à plusieurs mécanismes de réaction tels que : les 
décompositions, les réactions redox et les réactions avec des matériaux organiques. Sa manipulation doit 
prendre en compte toutes les mises en contact potentiellement dangereuses et plus particulièrement en cas de 
dysfonctionnement ou d’incident.  
Le risque d’inflammabilité : Le peroxyde d’hydrogène n’est pas en lui-même inflammable et, dans les 
conditions rigoureuses de stockage à température ambiante, ses solutions commerciales n’explosent pas. 
Néanmoins, des vapeurs explosives peuvent se former dans certaines conditions (proches de celles obtenues 
lorsqu’on porte à ébullition une solution de peroxyde d’hydrogène à 75 %). La détonation, quant à elle, n’est 
possible qu’en présence d’une source d’inflammation de forte énergie. En présence de métaux ou sels 
métalliques, le peroxyde d’hydrogène peut se décomposer rapidement avec libération d’oxygène et de 
chaleur. Pratiquement tous les métaux solides combustibles contiennent suffisamment d’impuretés 
catalytiques pour accélérer cette décomposition, surtout s’il s’agit de solutions concentrées. L’inflammation 




avec le matériau combustible. Les risques d’explosion proviennent surtout des mélanges peroxyde 
d’hydrogène/matières organiques, en particulier dans le cas de solutions concentrées de peroxyde. 
L’explosion peut survenir dès la mise en contact ou après une période d’induction sous l’effet d’un choc ou 
d’une élévation de température. 
Le risque toxique : En cas d’ouverture de la soupape de sécurité et de dégagement du peroxyde d’hydrogène 
ou de fuite, les effets suivants peuvent être provoqués sur les personnes: 
• irritation des yeux et de la peux pour les concentrations massiques supérieures à 5%, 
• brûlures pour les concentrations massiques supérieures à 20 %, 
• en cas d’ingestion, blessures graves pouvant causer le décès en fonction de la concentration, 
• et l’inhalation de vapeurs peut causer des irritations internes de gravité extrême. 
La VLEP est fixée à 1 ppm pour 8h d’exposition et la Concentration létale CL50 est de 2000 mg/m3
chez les rats pour une exposition de 4 h (European Chemical Industry Coucil CEFIC, 2012; INRS, 2017). 
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Comme expliqué dans le chapitre présentant la méthodologie (cf. 3.2.2), la caractérisation du 
système et des risques thermiques est essentielle. Cette étude permettra, dans un premier temps, de déterminer 
expérimentalement l’enthalpie de réaction de l’oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde dans les 
conditions opératoires du Tableau 4-1. Nous avons souligné l’instabilité du peroxyde d’hydrogène, par 
conséquent des données dans la littérature au sujet de sa décomposition sont recueillies. Ensuite, un essai 
calorimétrique permet d’étudier la stabilité thermique du mélange. Enfin, un échantillon du mélange 
réactionnel est analysé thermiquement afin de détecter le risque d’emballement thermique à hautes 
températures. Tous les essais calorimétriques ont été réalisés par l’équipe du Laboratoire de Sécurité des 
Procédés Chimiques (LSPC) de l’Institut National de l’Environnement industriel et des RISques (INERIS).  
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La mesure de l’enthalpie de réaction grâce au calorimètre C80 est décrite dans cette partie. La cellule 
« de sécurité » utilisée contient deux compartiments en verre distincts. Chacun des réactifs est placé avant 
l’essai dans un compartiment distinct. L’essai a été réalisé à 60°C dans la composition de conduite de la 
réaction (Tableau 4-1). Les quantités utilisées sont précisées dans le Tableau 4-2. Une cellule de mélange à 
membrane a donc été utilisée. La mise en contact des deux compartiments se fait par percement de la 
membrane. Une fois la température de la cellule stabilisée à 60°C, le compartiment du haut a été cassé pour 
que le contenu soit vidé dans le compartiment du bas et donc que les réactifs soient mis en contact.  
La valeur mesurée est de -304 J/g de mélange soit -599,4 kJ/mol de Na2S2O3, le résultat de l’essai est 
illustré dans l’Annexe E.1. Cette valeur est supérieure de 1,57% à la valeur de l’enthalpie de réaction trouvée 





Tableau 4-2 Le mélange utilisé pour l’essai de mesure de l’enthalpie 
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Dans cette partie, nous nous intéressons à la stabilité thermique des produits de la réaction et des 








Le peroxyde d’hydrogène est instable dans certaines conditions (cf. 4.1.1.2). Le but de cette partie 
est de caractériser cette décomposition. Cette dernière se fait selon l’équation qui suit : 
H2O2 0.5 O2 (g) + H2O  (4-4) 
L’enthalpie de réaction est égale à Hr’ = -98 kJ.mol-1 (European Chemical Industry Coucil CEFIC, 
2012). La cinétique est décrite par l’équation suivante : 
r’ = k’.[H2O2] (4-5) 
Avec : 





k0’= 1.35 105 m3.mol-1.s-1
Ea’ = 8.61. 104 J.mol-1
Le risque d’emballement thermique de la décomposition du peroxyde d’hydrogène est accru par la 
présence de certaines impuretés qui sont susceptibles de catalyser la réaction. Dans les canalisations, la 
présence des ions Fe3+ est un phénomène commun. Pour cette raison, nous choisissons de considérer cette 
contamination. Elle peut avoir lieu au contact avec les matériaux de l’installation (appareil, canalisations, 
composants des équipement), mais aussi à cause d’une passivation inefficace ou une contamination externe. 
Dans le cas de contamination du peroxyde par des ions Fe3+, la vitesse de décomposition de H2O2 
est multipliée par un facteur kf. Ce coefficient multiplicatif s’ajoute à l’expression de la vitesse de 
décomposition (équation (4-7)).  
r’ = k’.kf.[H2O2] (4-7) 
Le Tableau 4-3 donne les valeurs évaluées expérimentalement de kf et de k’ à une température de 




Tableau 4-3 La valeur du coefficient kf en cas de contamination 
Une étude expérimentale est alors nécessaire, afin de déterminer si un emballement thermique peut 










Cet essai expérimental a pour but d’analyser la stabilité thermique du mélange réactionnel dans les 
proportions du procédé. Le Vent Sizing Package II (VSP II) est un calorimètre pseudo-adiabatique de 
réaction. Il est destiné à l’étude d’emballements de réactions dans le but, notamment, d’obtenir les données 
nécessaires au dimensionnement d’évents de sécurité. Le principe du calorimètre VSP II ainsi que le 
protocole suivi par l’équipe du LSPC, pour réaliser cet essai, sont présentés dans l’Annexe E.2. Le résultat 
de la caractérisation du comportement du mélange en conditions pseudo-adiabatiques est présentée sur la 
Figure 4-1. 
Figure 4-1 Le résultat de l’essai VSP II (T1 : température de l’échantillon, T2 : température du four, P1 : 
pression dans la cellule de test, P2 : pression dans l’enceinte) 
Lors de l’injection du H2O2, la température monte de façon extrêmement rapide (Figure 4-1). Elle 
passe de 62,5°C à 150,2°C, ce qui représente un delta Tad de 87,7°C. La pression augmente également lors 
de l’injection, en raison de l’augmentation de la température. À la fin de la réaction entre le H2O2 et le 




pressions au début et à la fin de l’essai nous constatons une légère surpression (P = 0,2 bar) qui peut être 
due à la décomposition d’une partie de la quantité de H2O2 et la génération du gaz incondensable (O2). 
En conclusion, aucun risque d’emballement thermique n’est observé dans les conditions opératoires 
normales de la mise en œuvre de cette réaction. Afin de s’assurer que ce mélange ne risque pas de s’emballer 









Un essai en calorimétrie différentielle à balayage DSC a été réalisé sur la masse réactionnelle du 
mélange obtenue après l’essai VSP II. L’absence d’emballement de réactions secondaires déclenchées suite 
à la réaction principale est confirmé par l’absence de phénomène exothermique en DSC. La vitesse de montée 
en température lors de cet essai est de 5°C/min et la masse de l’échantillon est de 2,63 mg. Le résultat de cet 
essai est présenté en annexe E.3. 
En conclusion, aucun risque d’emballement thermique ne se manifeste avec les compositions du 
Tableau 4-1. La décomposition du peroxyde n’entraîne pas d’emballement. Néanmoins, on peut se demander 
ce qu’il en est quand les produits sont en excès ou une contamination en Fe3+ a lieu. La décomposition peut 
avoir une influence sur le comportement du milieu. Dans la suite de ce travail, ces scenarii de dérives sont 
étudiés et les résultats permettent de conclure si le déclenchement de la réaction de décomposition peut avoir 
lieu et avoir des conséquences critiques (cf. 4.2.2). 
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Cette partie se propose de décrire la procédure de simulation en passant par le schéma du procédé, 
le dimensionnement et la stratégie de régulation. Ensuite, la méthode utilisée pour optimiser la durée de la 
coulée est exposée. Enfin, le protocole de conduite de la réaction est schématisé. 
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La réaction est mise en œuvre dans un réacteur semi-batch de 100 L rempli à 80 %. Le pied de cuve 
contient à la fin de l’étape de l’alimentation un mélange H2O/Na2S2O3 de 3,36 kmol. Par la suite, le mélange 
H2O/H2O2 est coulé (0,85 kmol). La composition et la température de l’alimentation et de la coulée sont 
donnés dans le Tableau 4-1. Un débit d’azote « N2 » de 5 mol.h-1 est maintenu afin de permettre une 




Figure 4-2 Le schéma du procédé 
Le procédé se compose de (Figure 4-2) : 
• l’alimentation en thiosulphate de sodium dilué «Feed1 » ; 
• l’entrée d’azote « N2 » ; 
• la coulée du peroxyde d’hydrogène dilué « Feed2 » ;
• les vannes : « VLV1 », « VLV2 », « VLV3 » et « VLV5 » ; 
• le réacteur « REACTOR » de 100 L en configuration semi-batch ; 
• le régulateur de température « TC1 » et « TC2 »  régulant la température respectivement  pendant la 
phase de réaction et la phase de chauffage; 
• les retards sont configurés en utilisant « B1 » et « B2 » ; 
• la soupape de sécurité « PSV » ; 
• le régulateur de pression « REACTOR_PC » et sa vanne de régulation « VLV4 ». 
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Nous présentons les différentes boucles de régulation, leurs paramétrages et leurs fonctionnements. 




Tableau 4-4 Les paramètres de régulation du procédé
Deux régulateurs de température sont utilisés. Le premier « TC1 » permet la préchauffe du 
thiosulfate de sodium dilué après la fin de l’étape de l’alimentation. L’action choisi est « directe » car lors de 
l’étape de la chauffe le débit du fluide caloporteur augmente et la température augmente aussi (cf. 3.2.3.2). 
Le second « TC2 », assure le refroidissement durant l’étape de réaction. L’action choisi de TC1 est « direct » 
car lors de l’étape de la réaction si la température augmente et dépasse la température consigne, le débit du 
fluide caloporteur augmente afin de refroidir le contenu du réacteur (Figure 4-2). Un test de réglage a permis 
de paramétrer correctement ces 2 régulateurs (Tableau 4-4). 
Un retard pur peut être une caractéristique dynamique inhérente au procédé ou être dû à la mesure. 
Dans le premier cas, l’entrée du procédé n’influence pas tout de suite la sortie. Dans le deuxième cas, le 
signal mesuré reçu par le régulateur ne correspond pas à l’information du procédé au même instant qui est 
retardée. Dans notre cas d’étude, nous ne considérons que les retards causés par la transmission du signal 
mesuré par les régulateurs de température (cf. 3.2.3.2). Ici, il est de 30 s (Tableau 4-4) pour les deux boucles 
de régulation de température (blocs « B1 » et « B2 »). 
Par ailleurs, la pression est régulée à la pression atmosphérique en agissant sur l’ouverture de la 
vanne VLV4 sortie vapeur. Cela est réalisé grâce à une entrée d’azote et à un régulateur de pression. Au 
démarrage de la simulation le réacteur est rempli d’azote, l’alimentation en réactif crée une surpression qui 
est libérée en utilisant la vanne « VLV4 ». Les paramètres de régulation sont résumés dans le Tableau 4-4. 
Dans notre cas, nous considérons directement l’ajout d’une barrière de sécurité. Une soupape est 
ainsi ajoutée au procédé. Elle est dimensionnée en se basant sur le scénario de perte de refroidissement 
considéré comme scénario majorant (Etchells and Wilday, 1998). Le modèle de la soupape de sécurité sous 
Aspen Plus suppose une ouverture de 0,1 % de la soupape en guise de respiration. D’autre part, le 
dimensionnement de la soupape de sécurité repose sur la méthode du DIERS présentée dans l’Annexe G. Le 
diamètre calculé de l’orifice est de 5 cm et le calcul est détaillé dans l’Annexe G. Les paramètres de cette 




Tableau 4-5 Les paramètres de la PSV 
La Figure 4-3 illustre un schéma de son fonctionnement. Le choix de la valeur de Pset repose sur les 
normes des appareils sous pression (API, 2008, 2007). En effet, la pression à laquelle la soupape de sécurité 
commence à s’ouvrir est fixée à Pset = 2 bar. Elle est complètement ouverte si la pression atteint 2,2 bar. La 
soupape commence à se refermer si la pression redescend à une valeur de 1,8 bar, pour se refermer 
complètement à Preset = 1,5 bar (cf. 3.5).  
Figure 4-3 Le schéma de fonctionnement de la soupape de sécurité 
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Afin de minimiser l’accumulation des réactifs, plusieurs durées de coulée ont été envisagées pour la 
conduite de cette réaction. La vitesse de la réaction et la température du milieu dépendent de la durée de la 
coulée et de son débit. Ainsi, pour que la régulation de la température du milieu puisse être performante, il 
faut choisir une durée et un débit de coulée adéquats. Aussi, l’accumulation des réactifs est une situation 
dangereuse, car en cas de dérive telle qu’une augmentation inopinée de la température, tout le contenu du 
réacteur réagit et si la température est suffisamment élevée, le peroxyde se décompose. Cela peut causer 
l’ouverture de la soupape de sécurité. Grâce à la simulation dynamique, les valeurs de l’accumulation 
maximale et la température maximale atteinte dans le réacteur ont pu être obtenues (Tableau 4-6). 




La durée de la coulée choisie est de 60 min. Cette valeur permet d’avoir une régulation performante 
de la température et une accumulation moins importante comparée aux deux autres cas (Tableau 4-6). Des 
durées plus longues ne seront pas considérées, car du point de vue économique le temps de séjour le plus 
court est privilégié. Une conversion de 90 % en thiosulfate de sodium est atteinte après une durée de 204 
min.  
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Le protocole opératoire du procédé en fonctionnement normal est illustré dans la Figure 4-4. Il est 
composé des étapes suivantes: 
• l’alimentation du thiosulfate de sodium dilué dans de l’eau, 
• le chauffage du milieu de 293,15 K à 333,15 K, 
• la coulée du peroxyde d’hydrogène dilué dans de l’eau, à une température constante de 333,15 K, 
• l’étape de réaction qui débute à la coulée jusqu’à l’obtention d’une conversion de 90 % du thiosulphate 
de sodium. Cette étape dure 156 min. 
Figure 4-4 Le chronogramme de la réaction d’oxydation fonctionnement normal 
+,6 %%& "%' "%#!& "#'8"!#0&'&5'9#!
!" 
Cette partie présente les résultats de simulation du fonctionnement normal du réacteur décrit 
précédemment. Plusieurs hypothèses sont faites lors de cette simulation. Nous en citons les plus importantes : 
• Le réacteur est rempli d’azote à une température de 20°C au début de la simulation ; 
• La conductance du réacteur est de UA= 3000 J.s-1.K-1 ; 
• Le modèle LMTD représente les échanges de chaleur entre le réacteur et le fluide caloporteur ; 




• Le fluide de refroidissement est à 19°C ; 
• Le réacteur n’échange pas de chaleur avec son environnement ; 
• Le remplissage du réacteur est de 80 %. 
La Figure 4-5 représente l’évolution de la température et des quantités de matières dans le réacteur 
en fonctionnement normal. La quantité de Na2S2O3 qui est alimentée dans le réacteur pendant 20 min est de 
46,77 moles. Le contenu est chauffé jusqu’à atteindre 333,15 K (température opératoire). Ensuite, à 
t = 48 min la coulée d’H2O2 et la réaction d’oxydation commencent. Après l’étape de la coulée, à t = 108 min, 
on peut observer la valeur de l’accumulation maximale de H2O2 qui est de nmax = 41,5 moles. 
Figure 4-5 L’évolution de la température et des quantités de matières (fonctionnement normal) 
Les fluctuations de la pression sont observées sur la Figure 4-6. Elles sont dûes à la réduction du 
volume libre, résultant du remplissage et de la coulée. L’azote initialement présent dans le réacteur se 
retrouve pressurisé lors de l’introduction des réactifs. La soupape de sécurité a constament une ouverture de 
0,1 % et évacue alors un débit faible en phase vapeur (azote majoritairement) qui atteind au maximum 3,1 
mol/h. De même, le régulateur de pression ordonne l’ouverture de la vanne VLV-4 et de l’azote est rejeté 
vers l’atmosphère, afin de maintenir une pression atmosphérique dans le réacteur (Figure 4-2). 




La caractérisation du fonctionnement normal du réacteur grâce à l’analyse des profils des variables 
d’intérêt est primordiale, car elle représente la référence. Des comparaisons des fonctionnements en mode 
dégradé au fonctionnement normal sont réalisées dans la suite de ce travail, afin de quantifier l’amplitude et 
la cinétique des phénomènes en mode dégradé. 
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Il est important de comparer les résultats de simulation avec les résultats expérimentaux. Néanmoins, 
le but de cette thèse est d’étudier l’impact des dérives sur un procédé lors d’un fonctionnement en conditions 
opératoires anormales (contamination des produits chimiques, perte de refroidissement …). Le résultat 
expérimental que nous avons obtenu est celui réalisé dans un VSP et est présenté dans la partie 4.1.2.2.2. Le 
jeu de données choisi pour la comparaison est le Tad et le temps pour atteindre le MTSR. La comparaison 
du résultat expérimental à la simulation d’un réacteur équivalent au VSP et en mode batch adiabatique est 
présentée dans le tableau ci-dessous : 
Tableau 4-7 La validation du modèle par un jeu de données expérimentales 
Nous notons une bonne correspondance avec des écarts relatifs qui ne dépassent pas les 10 %, 





Cette partie a pour objectif de décrire le choix des scenarii de dérives étudiés (cf. 3.3). Une étude 
d’accidentologie (la base de données ARIA) et l’analyse HAZOP sont utilisées pour cela. 
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En France, la période de 2010-2017 a connu 90 accidents impliquant des réacteurs chimiques dans 
divers secteurs d’activité (hors le nucléaire). L’analyse des 90 cas a été effectuée afin de réaliser une étude 
d’accidentologie détaillée.  
Dans un premier temps, nous trions les incidents selon la typologie du phénomène (Figure 4-7). Les 
rejets de produits dangereux sont les accidents les plus fréquents. Néanmoins, les fuites, les feux, les 




Figure 4-7 La typologie des accidents impliquant un réacteur chimique 
Un recensement des équipements impliqués dans les accidents est présenté sur la Figure 4-8. Cette 
analyse révèle que le réacteur lui-même est un élément qui peut être fragilisé (corrosion, usure…). Il est à 
l’origine de 31,11 % des accidents. Les canalisations et la tuyauterie sont aussi des éléments assujettis à 
diverses sollicitations pouvant détériorer leurs parois ou encore les joints. Les vannes et les systèmes de 
refroidissement sont des sources d’accident avec des pourcentages respectifs de 10 % et 8,89 % (Figure 4-8). 
Figure 4-8 Les équipements à l’origine des accidents impliquant un réacteur chimique  
Enfin, nous trions les accidents selon leurs causes (Figure 4-9). La détermination des causes des 
accidents est souvent un exercice qui est difficile pour les experts. En effet, les incidents et accidents 
technologiques enregistrés par le BARPI sont souvent des enchaînements de défaillances techniques, 
humaines et organisationnelles. Prises individuellement, ces défaillances seraient sans conséquence sérieuse. 
C’est leur cumul, dans une configuration bien particulière et difficilement prévisible, qui mène à l’incident 
ou l’accident. D’ailleurs, 18,89 % des causes des accidents sont inconnues (Figure 4-9). Les erreurs 
humaines, procédurales et organisationnelles représentent la proportion la plus élevée d’accidents (35,56 %). 
Les erreurs de conception et le dimensionnement inadéquat ont causé 11,11 % des accidents recensés, contre 




météorologiques quant à elles ont causé 6,67 % des accidents. 
Figure 4-9 Les causes à l’origine des accidents impliquant un réacteur chimique  
L’absence de prise en compte des risques liés à la corrosion lors de la conception des équipements 
(choix de l’acier en fonction du procédé, compatibilité des matériaux entre eux, agencement des lignes...) 
figure souvent dans les causes des accidents. Dans notre étude, 15,56% des accidents sont reliés à la 
corrosion, la fragilité et l’usure des équipements (Figure 4-9). Les défauts matériels correspondent au 
fonctionnement inhabituel d’un équipement (déformation, rupture, perte de confinement, panne...). Ils 
représentent 12,22 % des cas d’accidents. De la même façon, une conception ou un dimensionnement 
inadapté (par exemple un sous-dimensionnement du système de refroidissement) est la cause de 11,11 % des 
accidents. Enfin, les conditions météorologiques ont entrainé dans 6,67 % des cas des dégradations et/ou 
perturbations causant l’accident.  
D’autre part, afin de protéger l’intégrité du réacteur une soupape de sécurité est utilisée. Néanmoins, 
au 10 Juillet 2013, 333 événements impliquant des soupapes sont recensés dans la base ARIA. Ces 
événements trouvent leur origine dans des problèmes techniques ou organisationnels. Illustrons les problèmes 
à l’aide d’accidents référencés dans la base de données ARIA de soupape suivants : la non-conformité de la 
soupape et le facteur organisationnel et humain. 
Non-conformité de l’accessoire :  
• La soupape est prévue pour évacuer des fluides gazeux et non liquides (ARIA 9043) ; Un problème de 
dimensionnement du débit de décharge a eu lieu (ARIA 42798) ; 
• On note un mauvais réglage de la pression d’ouverture (Pset) ou de tarage (ARIA 24754, 26604, 30920, 
34389, 42806). Le mauvais tarage peut induire des phénomènes de « battements » de soupapes (cf. 
1.7.2.2) entraînant des vibrations à l’origine de leur desserrage au niveau des écrous de bride (ARIA 
32817). 
Facteur organisationnel et humain : 
• Le mauvais entretien ou l’absence de contrôle en exploitation entraînent les défaillances suivantes : 




37814 ; infiltration d’eau de pluie puis gel : ARIA 37694), blocage par des composés soufrés ou autres 
dépôts (ARIA 26519), des corps étrangers (copeaux d’acier : ARIA 28773, éclat de téflon : ARIA 
30715) ; 
• L’insuffisance d’analyse de risques est à déplorer également dans les causes d’accidents : pas de soupape 
pour protéger un équipement (ARIA 5003), absence d’alarme sonore en cas d’ouverture d’une soupape 
et de modalités d’intervention particulière (protection sonore : ARIA 20085, 34486, 43526, bruit 
perceptible jusqu’à 1,5 km : ARIA 30953).
• Nous nous intéressons ainsi au mauvais dimensionnement de la soupape dans les scenarii à simuler.
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Une analyse HAZOP a été réalisée sur le réacteur semi-batch, elle a permis de considérer un nombre 
important (24 pour ce cas d’étude) de dérives. Dans l’analyse d’accidentologie réalisée dans la partie 4.2.1, 
les erreurs humaines, procédurales et organisationnelles représentent la proportion la plus élevée des 
accidents recensés (35,56 %). Une attention particulière leur a été octroyée. Les 24 dérives étudiées sont 
présentées dans le Tableau 4-8.  
Tableau 4-8 Les dérives issues de l’analyse HAZOP 
Les paramètres dont les dérives sont considérées sont : le refroidissement, la température, la pression, 
le niveau, les concentrations et les quantités des réactifs. De plus, la contamination de H2O2 (cf. partie 4.1.2.2) 
et l’inversion des réactifs sont considérées. Nous avons fait le choix de traiter la dérive « plus de quantité » 
en distinguant d’une part, l’erreur opératoire dans les saisies de la durée de l’alimentation ou la durée de la 




de cette analyse sont résumés dans le tableau récapitulatif de l’analyse HAZOP (Annexe F) qui précise les 
causes et les conséquences possibles pour chaque dérive dans la configuration du réacteur décrite 
précédemment (cf. partie 4.1.3.1). 
Cette analyse a permis de faire ressortir les scenarii dont les conséquences ne peuvent pas être 
prédites, laissant des interrogations par rapport à la prédiction de leurs occurrences et/ou leurs amplitudes 
(ces scenarii sont en gras dans le Tableau F-1 en Annexe F) et sont énumérés ci-dessous : 
• Pas de refroidissement, 
• Moins de refroidissement, 
• Plus de refroidissement, 
• Plus de concentration (réactif H2O2), 
• Contamination de H2O2.
Par conséquent, les scenarii dont les conséquences sont prévisibles, ne seront pas considérés. Ils ne 
seront donc pas simulés. Les dérives extraites de l’analyse HAZOP (Annexe F) qui sont retenues, ainsi que 
leurs causes et conséquences hypothétiques sont détaillées dans le Tableau 4-9.  
Tableau 4-9 Les dérives issues de l’analyse HAZOP et retenues pour l’analyse quantitative du risque 
Le Tableau 4-9 a été réalisé, en ne considérant que les intérogations soulevées par rapport aux 




4-9 et en Annexe F. Nous avons dû, pour simplifier la compréhension du lecteur, renuméroter les dérives 
dans le corps principal de ce mémoire.  
Des numéros de scenarii numériques ont été attribués à chacune des dérives du Tableau 4-9. Ces 
scenarii numériques représentent le déroulement des étapes de simulation (cf. 3.4). Nous rappelons que 
plusieurs causes peuvent correspondre au même scénario numérique simulé. Par exemple, les causes 1.1., 
1.2., 1.3., 1.4. et 1.5. sont représentées par le scénario S1 (cf. 3.4.1). Inversement une seule cause, par exemple 
la cause 2.1, peut être représentée par plusieurs scenarii numériques (S2, S3 et S4) (cf. 3.4.1). Les descriptions 
des scenarii retenus sont les suivantes: 
• Scénario S1 : “Plus de température dû à la perte de refroidissement à la date de début de la coulée (t = 
48 min)”; 
• Scénario S2 : “Moins de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition 
de la température consigne (Tc = 343 K à t = 48 min)”; 
• Scénario S3 : “ Moins de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition 
de la température consigne (Tc = 393 K à t = 48 min)”;  
• Scénario S4 : “ Moins de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition 
de la température consigne (Tc = 873 K à t = 48 min)”; 
• Scénario S5 : “ Plus de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition 
de la température consigne (Tc = 279 K à t = 48 min)”; 
• Scénario S6 : “Plus de concentration en réactif H2O2 dû à une erreur procédurale de l’opérateur lors de 
la préparation de la solution (concentration molaire doublée en réactif H2O2)”; 
• Scénario S7 : “ Plus de concentration en réactif H2O2 dû à une erreur procédurale de l’opérateur lors de 
la préparation de la solution (réactif H2O2 pur, pas de dilution)”; 
• Scénario S8 : “Contamination du réactif H2O2 par des cations (Fe3+)”. 
De plus, des scenarii avec plusieurs dérives consécutives ou simultanées sont considérées dans le but 
d’établir une analyse plus approfondie concernant certaines dérives. Ces scenarii sont choisis sur la base du 
retour d’expériences. Les accidents relatifs au surdimensionnement ou sous dimensionnement des soupapes 
de sécurité et/ou disques de ruptures sont mis en avant (cf. 3.3.1). D’autre part, les erreurs de conception et 
le dimensionnement inadéquat ont causé 11,11 % des accidents recensés (cf. 4.2.1 et 1.7.2.2). Par conséquent, 
deux scenarii représentant la perte de refroidissement (S1) en plus d’un problème au niveau de la soupape 
seront étudiés. Dans un premier temps, nous allons considérer une soupape sous dimensionnée. Dans un 
second temps, nous considérons le scénario d’une soupape de sécurité bloquée fermée. Les descriptions de 
ces scenarii sont données ci-dessous : 




48 min) et PSV sous dimensionnée (D =1 cm)”  
• Scénario S10 : “Plus de température dû à la perte de refroidissement à la date de début de la coulée (t = 
48 min) et PSV bloquée fermée”. Ce scénario décrit ce qui se passe si la soupape de sécurité ne s’ouvre 
pas complètement. 
Le scénario S5 étudie une saisie erronée de la température de consigne : le contenu du réacteur est 
alors à une température inférieure à la normale. Dans ce cas de figure, les réactifs s’accumulent dans le 
réacteur. Cette situation est potentiellement dangereuse, tout particulièrement lorsque la température revient 
à la valeur normale suite à l’intervention de l’opérateur par exemple. En effet, les réactifs cumulés réagissent 
soudainement. S11 correspond au scénario suivant : 
• Scénario S11 : “Plus de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition 
de la température consigne (t = 48 min) et la température revient à la valeur de conditions opératoires 
normales de 333,15 K à la fin de l’étape de la coulée (t = 108 min)”. 
Le scénario S8 considère la contamination du réactif H2O2 par des ions Fe3+ (cf. partie 4.1.2.2.1). 
Toutefois, nous pouvons aussi considérer le cas de figure où le réactif H2O2 a été introduit en concentration 
élevée à cause d’une erreur procédurale comme dans le scénario S7. Cette possibilité a été prise en compte 
dans la partie 4.1.2.2.3. Le scénario décrit ci-dessous est donc une combinaison des scenarii S7 et S8 : 
• Scénario S12 : “Plus de concentration en réactif H2O2 (réactif H2O2 pur) et Contamination du réactif 





Dans le but d’évaluer les effets des différentes dérives sur le procédé, plusieurs scenarii soulignés 
par l’étude de sécurité ont été simulés sous Aspen Plus Dynamics. Dans cette partie les scenarii simulés sont 
décrits et les résultats obtenus analysés et quantifiés. 
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Nous commençons par définir les grandeurs et les intervalles d’acceptabilité utiles pour quantifier le 
risque. Ce travail permet de hiérarchiser les scenarii de dérives selon leurs criticités. 
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La simulation permet d’acquérir l’évolution des variables d’intérêt et leur comportement dynamique. 
Les effets sont ainsi quantifiés en utilisant des seuils, comme cela a été expliqué dans la partie 3.4.2. Nous 
considérons pour ce cas d’étude, la variation maximale de la température (Tmax). Dans le Tableau 4-10, 
nous avons considéré 3 catégories de gravité selon la valeur de Tmax : 




en effet à partir de cette valeur seuil que la vitesse de réaction principale est doublée. 
• La deuxième catégorie (indice égal à 2) est celle où la valeur de Tmax est comprise entre 10 K et 40 K. 
T = 40 K correspond à une température du milieu de 100°C. C’est la température d’ébullition du milieu 
à pression atmosphérique. 
• Enfin, la troisième catégorie, dont l’indice est égal à 3, est celle où Tmax  40 K. 
Tableau 4-10 La quantification du risque de surchauffe 
Pour quantifier la probabilité du risque de surchauffe, on considère la durée (tT) qui s’écoule avant 
d’atteindre une valeur de T = 10 K. Le temps tT permet de quantifier le temps qu’a l’opérateur pour 
intervenir lors d’un problème d’augmentation de la température, avant que la vitesse de la réaction ne soit 
doublée. Des seuils ont été définis. Pour cela, une intervention de l’opérateur est estimée à dix minutes dans 
une situation de stress (INERIS, 2009). De plus, d’après (IDDIR, 2013), le temps d’intervention disponible 
pour un opérateur est directement lié à la probabilité d’erreur dans son opération. En effet, considérer des 
temps d’intervention plus courts ne garantirait pas une intervention correcte de la part de l’opérateur. Ainsi, 
pour un temps d’opération de 10 min la probabilité d’erreur est égale à 10-1/action et pour un temps 
d’opération de 30 min elle est de 10-3/action. Les seuils choisis pour la durée tT sont donc de 10 min et de 
30 min. Trois intervalles d’acceptabilité sont ainsi définis pour la probabilité de l’effet de la température 
(Tableau 4-10). 
Les critères de gravité et de probabilité des effets de surpression sont évalués en quantifiant la 
surpression maximale (Pmax) et la durée (tP) qui s’est écoulée à partir de la date d’occurrence de la dérive 
jusqu’à atteindre l’ouverture du dispositif de sécurité (soupape).  
Dans le Tableau 4-11, nous avons considéré 3 catégories de gravité selon la valeur de Pmax : 
• La première catégorie, dont l’indice est égal à 1, est celle où Pmax est inférieure ou égale à 0,2 bar. C’est 
en effet à la pression de 1,2 bar que l’alarme de conduite se déclenche. 
• La deuxième catégorie (indice égal à 2) est celle où la valeur de Pmax est comprise entre 0,2 bar et 0,8 
bar. La pression de 1,8 bar correspond au seuil d’alarme de sécurité. 




Tableau 4-11 La quantification du risque de surpression 
Concernant la probabilité pour l’effet de surpression, nous avons considéré la durée entre 
l’occurrence de la dérive et l’ouverture de la soupape, c’est-à-dire la durée qui s’est écoulée avant d’atteindre 
Pset. Si cette durée est assez importante l’opérateur a le temps d’agir et d’empêcher l’ouverture de la soupape 
de sécurité. On considère que si cette valeur est atteinte en moins de 10 minutes, l’opérateur n’a pas le temps 
de prendre toutes les mesures de sécurité (indice de probabilité = 3), si cette durée est entre 10 et 30 minutes 
l’indice de probabilité est égal à 2. Enfin, si la durée est supérieure ou égale à 30 min l’indice de probabilité 
est égal à 1 (Tableau 4-11). 
Les durées tP et tT permettent la caractérisation des temps de réponses des dispositifs de sécurité 
mis en place afin de réduire le risque. Luyben (2012) a défini le temps de réponse de sécurité comme étant 
la durée pour qu’un paramètre atteigne un seuil critique. tP et tT sont déterminés pour chacun des scenarii 
en utilisant la simulation dynamique. 
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Le niveau du risque est estimé en considérant l’indice de gravité (relatif à Tmax ou Pmax) et l’indice 
de probabilité d’occurrence (relatif à tT ou tP). Le code couleur nous permet de souligner les scenarii 
potentiellement dangereux. Ainsi les risques de surchauffe et de surpression sont mis en exergue dans la 
matrice du risque (Tableau 4-12).  
Tableau 4-12 La matrice de criticité utilisée pour hiérarchiser les scenarii numériques 
Selon le niveau du risque du scénario dans les deux matrices de risque de surchauffe et de surpression 
(Tableau 4-10 et Tableau 4-11), des mesures de maîtrise des risques sont mises en place. Nous considérons 






Nous présentons dans cette partie les résultats de simulation dynamique des scenarii considérés dans 
cette étude. 
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Les étapes du scénario S1 sont les suivantes : 
• introduction du réactif Na2S2O3 pendant 20 minutes ; 
• chauffage du milieu de 20°C à 60°C ; 
• perte de refroidissement ; 
• coulée de H2O2 dilué dans de l’eau pendant 60 minutes, à une température constante de 60°C. 
Le scénario S1 traite de la perte de refroidissement. Le réacteur est initialement rempli d’azote à une 
température de 20°C. Une fois l’étape d’alimentation achevée, le milieu est préchauffé. Cette étape dure 
jusqu’à t =48 min. Le refroidissement est alors inhibé à t = 48 min. Cette simulation permet de quantifier la 
montée en température et en pression. Les résultats de simulation sont illustrés sur la Figure 4-10 et la Figure 
4-11. 
Figure 4-10 L’évolution de la température et des quantités de matière (S1) 
La Figure 4-10 montre que la température maximale atteinte (MTSR) est de 394 K à t = 94,8 min, 
ce qui équivaut à un Tmax = 61 K et un indice de criticité égal à 3 (Tableau 4-10). La montée en température 
pour atteindre Tmax est de 44 min à partir de l’occurrence de la dérive. Cependant, on obtient une 
accumulation maximale du peroxyde d’hydrogène moins importante comparée à l’accumulation obtenu lors 
du fonctionnement normal. Ceci est dû à la température et la vitesse de réaction accrues lors de la perte de 
refroidissement. La Figure 4-10 montre que T = 10 K est atteint après un tT de 13,2 min, l’indice de 
probabilité est donc égal à 2 (Tableau 4-10). Les étapes de calcul de la criticité correspondant au niveau du 
risque de la surchauffe sont les suivantes : 




• la détermination de l’indice de probabilité : pour atteindre T = 10 K, tT = 13 min  l’indice de 
probabilité est égal à 2, 
• la criticité est calculée en multipliant l’indice de gravité par celui de probabilité (criticité = indice de 
probabilité x indice de gravité) : elle est dans ce cas égale à 6. Le niveau de risque de S1 est donc de 6 
pour la surchauffe. On se trouve dans la zone de risque maximal. 
La Figure 4-11 montre que la soupape de sécurité PSV commence à s’ouvrir à t = 93 min lorsque la 
pression atteint 2 bar. D’après le Tableau 4-11, pour un Pmax = 1 bar l’indice de gravité est égal à 3. Il faut 
tP = 43,8 min, pour que la soupape de sécurité s’ouvre. D’après le Tableau 4-11, l’indice de probabilité est 
de 1. Par conséquent, le niveau de risque de S1 est de 3 pour la surpression. La soupape de sécurité se referme 
à t = 118 min après l’évacuation et lorsque la pression est en dessous de 1,5 bar. Nous remarquons que 
l’ouverture de la soupape de sécurité cause la diminution de la température et le ralentissement de la réaction 
qui engendre un pic de concentration de H2O2 (Figure 4-10). 
Figure 4-11 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S1) 
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Lors de ce scénario, on prend en compte la contamination du peroxyde d’hydrogène par des ions 
Fe3+ décrite dans la partie 4.1.2. La cinétique de décomposition est donc modifiée par un facteur 




Figure 4-12 L’évolution de la température et des quantités de matières (S8) 
L’accumulation maximale de H2O2 (nmax) est largement moins importante comparée au 
fonctionnement normal (écart relatif de -96 %). Cela est expliqué par la décomposition accrue de H2O2
catalysée par la contamination. Cette décomposition résulte en une conversion de seulement 1,64 % de 
Na2S2O3 au lieu de 90 % (pour un fonctionnement normal) au bout de 204 minutes. La Figure 4-12 montre 
que quasiment la totalité du thiosulfate de sodium est accumulée dans le réacteur (98,4 %). Une faible 
surchauffe est observée (Tmax = 1 K). L’indice de gravité est donc de 1 et le T = 10 K n’est jamais atteint. 
Dans ce cas, l’indice de probabilité est de 1 (Tableau 4-10). Le risque est donc égal à 1 pour le risque de 
surchauffe. 
Figure 4-13 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S8) 
Le remplissage du réacteur cause une hausse de pression pendant les vingt premières minutes de la 
simulation (Figure 4-13). Ensuite dès le début de la coulée, le peroxyde d’hydrogène est décomposé en eau 
et en dioxygène (gaz incondensable). Cela engendre une hausse de pression de 0,6 bar. Cette surpression 
correspond à un indice de 2 (Tableau 4-11). La soupape de sécurité ne s’ouvre pas car la pression n’atteint 
pas le Pset de 2 bar. Par conséquent, l’indice de probabilité est égal à 1 (Tableau 4-11). Néanmoins, elle évacue 
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Le scénario S12 est la combinaison de deux dérives (partie 4.2.2). La conversion en thiosulfate de 
sodium est de 90 % à t = 60 min. La réaction a donc été accélérée par la concentration élevée en H2O2 (Figure 
4-14). De plus, la quantité en excès de peroxyde d’hydrogène qui est introduit (pur et contaminé par des ions 
Fe3+) accélère sa décomposition en H2O et en O2 (cf. partie 4.1.2.2.1 et 4.2.2). 
Figure 4-14 L’évolution de la température et des quantités de matières (S12) 
La température atteint un premier pic de 392 K (Tmax = 59°C) à t = 55 min et un second pic de 
386 K est observé à t = 127 min. Le second pic de température est dû exclusivement à la réaction de 
décomposition de H2O2 puisque la totalité de la quantité de Na2S2O3 introduite a déjà réagi à t = 115 min. 
Figure 4-15 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S12) 
La pression a une variation oscillatoire (Figure 4-15) car ce scénario n’est pas le scénario majorant 
pour lequel la soupape a été dimensionnée. Le comportement de la soupape montre qu’aux alentours du 
premier pic de température observé sur la Figure 4-14 (de t = 0,51 min à t = 68 min) la pression fluctue de 




température, à t = 127 min, que la soupape évacue jusqu’à 193,5 kmol/h (Figure 4-14). La décomposition de 
H2O2 a produit du O2 et de la vapeur d’eau lors de sa décomposition. C’est la formation de gaz incondensable 
et de vapeurs qui provoque la surpression à évacuer par la soupape de sécurité. Au vue des amplitudes des 
oscillations de la pression, la soupape de sécurité pourrait être endommagée voir complétement détruite (cf. 
1.7.2.2). Ce phénomène est dû à des cycles d’ouverture est de fermeture pouvant engendrer sa rupture par 
résonance. 
Les résultats de simulation des scenarii restants (détaillés dans la partie 4.2.2), sont présentés en 
Annexe H et leur exploitation est présentée dans la partie suivante. 
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Les résultats de simulation ont permis de quantifier plusieurs grandeurs qui sont résumées dans le 
Tableau 4-13 indique la valeur de l’indice de gravité et de probabilité pour l’effet de la surchauffe et de la 
surpression (cf. partie 4.3.1.1). Ce tableau inclut : 
• le numéro du scénario numérique, 
• la description de la dérive étudiée, 
• la variation maximale de la température  
• la durée tT qu’il faut au système pour avoir une variation T =10 K, 
• la durée tP qu’il faut au système pour avoir P =1 bar, 
• la valeur de la conversion du thiosulfate de sodium à t=204 min, 
• l’écart relatif “Er” entre l’accumulation maximale en peroxyde d’hydrogène du scénario de dérive (	
 ) 
et l’accumulation maximale en peroxyde d’hydrogène du fonctionnement normal (	








Tableau 4-13 Les résultats de simulation des scenarii 
Les résultats de simulation du scénario numérique S1 représentant une perte de refroidissement sont 
résumé dans le Tableau 4-13. Nous notons qu’à cause de la surchauffe du réacteur, la réaction est accélérée 
et la conversion de Na2S2O3 est égale à 100 % à t = 204 min. Par conséquent, l’accumulation maximale de 
H2O2 est inférieure comparée à celle en fonctionnement normal (Er = -44 %). Cette simulation nous a permis 
d’obtenir le comportement dynamique du système étudié lors d’une perte de refroidissement mais aussi la 
détermination des valeur tP et tT. L’opérateur doit agir pendant la durée tT = 13,2 min pour empêcher la 
vitesse de réaction de doubler et avant les 43,8 min (tP) afin de limiter la surpression et empêcher l’ouverture 
de la soupape de sécurité. 
Les scenarii numériques S2, S3 et S4 représentent la même dérive avec des amplitudes différentes 
(4.2.2). Au début de l’étape de la coulée (t = 48 min), la valeur erronée de la température consigne est saisie 
dans le régulateur. Nous remarquons que plus la température consigne est élevée, moins l’accumulation est 
importante. Les deux scenarii S2 et S3 n’engendrent pas l’ouverture de la soupape de sécurité. Par contre, le 
scénario S4 cause une surpression de 1 bar qui engendre l’ouverture de la soupape après 47,4 min de 
l’occurrence de la dérive. Les allures des profils de la température et de la pression du scénario S4 sont 
comparables à ceux du scénario S1 (Annexe H). En effet, saisir une température consigne de 873 K (600°C) 
au lieu de 333 K (60°C) engendre une surchauffe causée par l’absence de refroidissement. Cela est dû à une 
consigne plus élevée que la température du milieu, tout au long de la conduite de la réaction. 




(279 K au lieu de 333 K). La simulation de cette dérive consiste en une saisie de la valeur erronée dans le 
régulateur à t = 48 min. Cela ne cause ni surchauffe ni surpression dans le réacteur. Par ailleurs, une 
accumulation importante des réactifs comparée à un fonctionnement normale est notée (Er = 123 %) et la 
conversion de Na2S2O3 à t = 204 min est relativement faible (21 %). Un retour à la température de 
fonctionnement normal si l’opérateur corrige l’erreur sur la consigne pourrait avoir des effets de surchauffe 
au sein du réacteur. Pour considérer cette éventualité, le scénario S11 a été simulé. Un effet de surchauffe est 
alors noté (Tmax =7,6°C) et l’accumulation maximale de H2O2 est moins importante comparée à celle du 
scénario S5 (Tableau 4-13). 
Les scenarii S6 et S7 s’intéresse à l’influence d’une concentration anormalement élevée en H2O2
dans le milieu réactionnel. Le premier cas s’intéresse à une concentration molaire de H2O2 deux fois plus 
élevée qu’en fonctionnement normal et le deuxième cas traite une omission de la dilution de H2O2 (cf. partie 
4.2.2). L’accumulation du réactif est le seul effet qui souligné par la quantification du Tableau 4-13. 
La contamination de H2O2 par les ions Fe3+ (scénario S8) catalyse sa décomposition la génération de 
gaz incondensable (O2) se manifeste par une surpression, ce cas a été détaillé dans la partie 4.3.2.2. Ces effets 
peuvent être majeurs dans le cas d’une quantité accrue d’H2O2 dans le réacteur. Le scénario S12 est la 
combinaison de ces deux dérives (quantité accrue de H2O2 et sa contamination cf. 4.2.2). Dans ce cas de 
figure, tT = 3,6 min et tP = 6,6 min, ces valeurs sont les plus critiques des scenarii considérés (Tableau 
4-13). 
Dans l’accidentologie (cf. partie 4.2.1), nous citons plusieurs cas d’accidents causés par un défaut 
au niveau de la soupape de sécurité. Un sous dimensionnement de la soupape de la sécurité est envisagé dans 
le scénario S9 et son dysfonctionnement dans le scénario S10. Ces deux scenarii permettent, dans un cas de 
perte de refroidissement, de mettre en avant l’importance de la soupape dans la protection du réacteur. Les 
valeurs des variations quantifiées de Tmax et Pmax pour les scenarii S9 et S10 sont les plus élevées des 






L’exploitation des résultats de simulation permet la hiérarchisation des scenarii selon leurs niveaux 
de risques. Dans un premier temps, nous étudions les effets sur la température (Tableau 4-14) puis sur la 
pression (Tableau 4-15). La hiérarchisation a été réalisée grâce à la quantification du Tableau 4-13 et des 




Tableau 4-14 La matrice du risque relative à la température 
Tableau 4-15 La matrice du risque relative à la pression 
Les scenarii S2, S5, S6, S7, S8 et S11, de par leurs niveaux de risque faible, peuvent être éliminés. 
Néanmoins, les scenarii S1, S3, S4, S9, S10 et S12 ont un niveau de risque intermédiaire (jaune) ou élevé 
(orange) que ce soit par rapport aux effets de surchauffe et/ou de surpression. Ces derniers nécessitent une 
étude qui permettra la mise en place de barrières de sécurité supplémentaires. 
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L’étude réalisée a permis de considérer l’application du principe ALARP, comme expliqué dans la 
partie 3.5. Le but de cette étape est de diminuer les niveaux de risque des scenarii critiques. Les mesures de 
sécurité envisagées pour ces scenarii sont les suivantes :  
1. Afin d’éviter la contamination d’H2O2, un inhibiteur peut être utilisé pour empêcher la décomposition 
du peroxyde d’hydrogène (par exemple le nitrate, l'acide phosphorique, le stannate colloïdal, le 
pyrophosphate de sodium ou les organophosphonates). La simulation de cette mesure peut être réalisée 
en diminuant la valeur du facteur pré-exponentiel de la réaction de décomposition voir l’annuler (USP 
Technologies, 2011) ; 
2. Afin d’éviter la contamination d’H2O2, un procédé de décapage et de passivation d'acier inoxydable peut 
être réalisé sur le réacteur afin de protéger des impuretés dues à la dégradation des surfaces internes du 
réacteur (European Chemical Industry Coucil CEFIC, 2012). Dans ce cas, le risque est éliminé à la 
source ; 
3. Afin de limiter la quantité d’H2O2 dans le réacteur en cas de dérive, un arrêt automatique de la coulée 




d’hydrogène dans le réacteur. Cette mesure est présentée dans la suite de ce travail. 
Ces trois mesures permettent de diminuer le niveau du risque pour tous les scenarii critiques. Nous 
présentons ici le cas de perte du refroidissement (scénario S1) dont le niveau de risque est de 6 en terme de 
surchauffe et 3 en terme de surpression. Un arrêt automatique de la coulée est proposé afin d’arrêter la 
réaction lorsque la température augmente de 10 K. Le scénario S13 traduisant l’addition de cette barrière est 
détaillé. 
• Scénario S13 : “Plus de température dans le réacteur suite à la perte de refroidissement au début de 
l’étape de la coulée (t = 48 min) et l’addition d’une barrière de sécurité permettant l’interruption 
automatique de la coulée (à T = 343 K)” 
Figure 4-16 L’évolution de la température et des quantités de matières (S1 et S13) 
L’exploitation des résultats de simulation permet de mettre en avant la réduction du niveau du risque. 
La quantité molaire de Na2S2O3 et la température pour les scenarii S1 et S13 sont représentées sur la Figure 
4-16. Durant le scénario S13, l’interruption de la coulée de H2O2 permet d’arrêter la réaction et donc la 
consommation de Na2S2O3. La température maximale atteinte correspond à un Tmax = 22 K. L’indice de 
gravité pour la température est de 2 pour S13.Le T = 10 K est atteint au bout de 13 minutes. L’indice de 
probabilité pour la température est de 2 pour S13 (cf. 4.3.1). Le niveau du risque a donc été diminué. Il est 
passé de 6 pour le scénario S1 (niveau élevé/zone orange) à 4 (niveau intermédiaire/zone jaune) pour le 




Figure 4-17 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S1 et S13)  
Considérons maintenant l’effet de la pression. Pour le scénario S13, Pmax est de 0,1 bar et la PSV 
reste fermée durant le scénario (Figure 4-17). Le niveau de risque pour la pression est donc de 1.  
Les évolutions des niveaux de risques, avant et après la mise en place de la barrière de sécurité, sont 
données dans le Tableau 4-16. Grâce à l’ajout de cette barrière, le niveau du risque a diminué que ce soit en 
terme de température ou de pression. Nous avons donc pu démontrer l’intérêt de la simulation dynamique 
pour la validation de la performance d’une barrière de sécurité et la diminution des niveaux des risques de la 
surchauffe et de la surpression.  
Tableau 4-16 Les niveaux du risque des scenarii S1 et S13 
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Dans ce chapitre, la démarche à suivre pour quantifier le risque en utilisant la simulation dynamique 
des dérives est présentée. Elle se résume globalement en quatre étapes : l’étude du système et de la réaction 
en termes de propriétés intrinsèques et de stabilité thermique, l’analyse du risque moyennant la simulation 
dynamique, l’établissement des seuils d’acceptabilité du risque pour la hiérarchisation des scenarii et la mise 
en place de barrières de sécurité. 
De plus, l’application a permis de mettre en évidence les points essentiels : 
• La simulation dynamique permet la détermination des instants critiques de la simulation et des 




• La simulation des scenarii avec de multiples dérives consécutives ou simultanées peut être réalisée 
facilement. Cette simulation fournit des informations qui n’étaient pas considérées lors d’une analyse de 
risque semi-quantitative tel que l’HAZOP. 
• Et la simulation des barrières de sécurité permet leur validation et la réévaluation du niveau du risque 








Le chapitre 4 a permis de démontrer la faisabilité de la mise en œuvre de la 
méthodologie sur un cas d’étude simple. Dans ce chapitre, nous allons utiliser la 
méthodologie pour un réacteur semi-batch impliquant une réaction exothermique de 
sulfonation. Ce cas est particulièrement difficile à conduire car les produits de cette 
synthèse se décomposent à des conditions proches de ceux de la conduite de la réaction 
principale.  
Le but de ce chapitre est de déterminer les conditions opératoires optimales 
pour un fonctionnement sûr de ce réacteur. Cette détermination est d’autant plus 
importante qu’une simple déviation de ces conditions opératoires peut enclencher la 
réaction de décomposition et engendrer un emballement thermique. Ce chapitre permet 
aussi de mettre en exergue l’intérêt et l’importance de la simulation dynamique dans la 
détermination des conditions opératoires optimales. Des cas d’erreurs procédurales 
sont considérés : durées de coulée et de températures consignes erronées.  
La prévention de l’emballement thermique est illustrée par un exemple de mise 
en place de barrière de sécurité agissant sur le débit de refroidissement et s’enclenchant 
quand la température atteint une valeur seuil. Enfin, une analyse de sensibilité étudie 





La sulfonation est une réaction chimique permettant d’introduire un groupement sulfonique – SO3H 
sur la structure carbonée d'une molécule. C'est une réaction des plus importantes de la chimie organique 
industrielle avec la nitration et la chloration. Les réactions de sulfonation se classent parmi les réactions les 
plus dangereuses dans le domaine de l’industrie chimique, au côté des réactions de polymérisation et de 
nitration (Laurent, 2011; Maddison and Rogers, 1994). En effet, le REX souligne la gravité des accidents 
impliquant cette réaction. Un accident a eu lieu à cause d’une température excessive dans le réacteur, lors de 
la synthèse du 1-chloro-2-sulfo-4-nitrobenzène, qui a engendré une surpression. Les conséquences ont été 
l’explosion et la désintégration du réacteur de sulfonation (Stoessel, 2008). 
Dans ce chapitre, nous étudions ce cas de réaction de sulfonation dont les produits présentent un 
risque d’emballement thermique élevé : la sulfonation du para-chloro-nitrobenzène. L'étude de cas relative à 
cette réaction a été développée par le réseau national pédagogique Procédés Propres et Sûrs (PPS) piloté par 
l'INRS. L’objectif de cette étude est la détermination des conditions opératoires optimales pour un 
fonctionnement sûr. Grâce à la simulation dynamique, nous avons les valeurs et les évolutions dans le temps 
de toutes les grandeurs caractéristiques du procédé. La procédure de détermination des conditions opératoires 
pour un fonctionnement sûr est illustrée sur la Figure 5-1.  




Elle s’appuie sur les 4 étapes de notre méthodologie : 
• Etape 1 : l’étude préliminaire du système avec la caractérisation expérimentale de la réaction principale 
et de la réaction de décomposition, la description du procédé étudié et du protocole de sa conduite ; 
• Etape 2 : L’optimisation des conditions opératoires pour un fonctionnement sûr et la définition des 
scenarii de dérives ; 
• Etape 3 : L’évaluation du risque qui comprend la hiérarchisation des scenarii de dérive selon des critères 
prédéterminés afin de quantifier le risque ; 
• Etape 4 : La mise en place de mesure de maîtrise des risques avec la présentation d’un exemple soulignant 
le rôle d’une barrière de sécurité en cas de dérive. 
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Cette partie est consacrée à la caractérisation de la réaction de sulfonation en utilisant des résultats 
expérimentaux, et à la caractérisation de la réaction de décomposition des produits. Les cinétiques et les 
enthalpies des réactions nécessaires à la modélisation du réacteur étudié sont présentées. Les paramètres du 
réacteur utilisé sont issus d’un cas d’étude de la société Solvay et des informations récoltées dans la 
bibliographie (Fogler, 1999). 
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La réaction de sulfonation du para-chloro-nitrobenzène (C6H4ClNO2) par l’acide sulfurique (H2SO4) 
conduit à la formation de 1-chloro-2-sulfo-4-nitrobenzène (C6H4ClNSO5), selon le schéma réactionnel 
suivant : 
(5-1) 
Le Tableau 5-1 résume les paramètres des constituants utilisés. La réaction s’effectue en présence 
de SO3 (trioxyde de soufre) qui a deux fonctions. Il sert d’agent de sulfonation et il évite la réaction inverse, 
qui est défavorable, pour cela il réagit avec l’eau pour redonner l’acide sulfurique. 




La production du 1-chloro-2-sulfo-4-nitrobenzène est présentée dans l’ouvrage « Fundamental 
processes of dye chemistry » (Fierz-David and Blamgey, 1949). Afin de connaître les enthalpies des réactions 
et la stabilité thermique du mélange réactionnel, des essais expérimentaux sont nécessaires. 
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Les résultats expérimentaux obtenus en utilisant l’ATD sont présentés. Les expérimentations 
utilisées dans cette partie sont issues de l'étude de cas relative à la réaction de sulfonation du para-chloro- 
nitrobenzène qui a été développée par le réseau national pédagogique Procédés Propres et Sûrs (PPS) piloté 
par l'Institut National de Recherche et de Sécurité (INRS). Nous disposons de deux résultats ATD. La 
première étude concerne l’ATD du para-chloro-nitrobenzène (C6H4ClNO2) et la seconde est celle du mélange 
des réactifs C6H4ClNO2 et H2SO4 initialement à la température ambiante. Ces deux ATD sont réalisées en 
mode de progression de température. En ce qui concerne le réactif C6H4ClNO2 (Figure 5-2), on observe 
d’abord la fusion du solide (pic endothermique) à environ 80°C. La réaction de sulfonation doit donc être 
réalisée à une température supérieure à 80°C. La décomposition du réactif C6H4ClNO2 se fait à une 
température supérieure à 300°C. Cette décomposition génère un dégagement de chaleur de -60 kJ.kg-1. 
Figure 5-2 Le thermogramme ATD du réactif C6H4ClNO2 
Sur la Figure 5-3, on note au cours du balayage de la température : 
• la fusion du réactif C6H4ClNO2 à 80°C ; 
• la réaction entre les réactifs C6H4ClNO2 et H2SO4 générant un dégagement thermique de -120 
kJ.kg-1 a lieu à partir de 80°C; 
• une réaction fortement exothermique à partir de 160°C correspondant à la décomposition du 
produit C6H4ClNSO5 dont l’enthalpie est de -800 kJ.kg-1. 
Figure 5-3 Le thermogramme ATD du mélange des réactifs C6H4ClNO2 et H2SO4  
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En cas de perte de refroidissement le système se trouve en mode adiabatique et l’élévation de la 
température due à la réaction principale peut enclencher la réaction de décomposition de C6H4ClNSO5. Il est 
donc nécessaire de connaître la puissance thermique générée par cette décomposition. Pour ce faire, une ATD 
isotherme du produit C6H4ClNSO5 réalisée à la température de 190°C est présentée sur la Figure 5-4. 
Figure 5-4 Le thermogramme ATD isotherme à 190°C du produit C6H4ClNSO5
Nous enregistrons une puissance maximale de décomposition de l’ordre de 40 W.kg-1 (par kg de 
C6H4ClNSO5). Ce flux thermique maximal, qui est rapporté à l’unité de masse de substance, est le flux 
thermique qu’il faut être capable de dissiper pour empêcher l’augmentation de la température du milieu 
considéré dans toutes les circonstances. 
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La réaction principale est exothermique, son enthalpie est de Hr = -120 kJ.kg-1 de C6H4ClNO2 
(Figure 5-3). Afin de simplifier la description du mécanisme de la réaction, l’interaction entre l’eau et le 
trioxyde de soufre (partie 5.1.1) ne sera pas représentée dans les simulations de ce réacteur. La cinétique est 
décrite par l’équation (5-2). Elle est d’ordre un pour chacun des réactifs. 
r = k. [C6H4ClNO2].[H2SO4] (5-2) 
k = k0.exp [

	
]  (5-3) 
Avec : 
k0= 2000 m3.mol-1.s-1
Ea = 72000 J.mol-1
La mise en œuvre de cette réaction s’effectue dans un réacteur mécaniquement agité d’un volume de 
15 m3, entouré d’une double enveloppe dans laquelle le liquide de refroidissement est à une température 
constante de Tmedium = 70°C. La présence de l’acide sulfurique (H2SO4) nécessite un réacteur en acier émaillé 
afin d’être résistant à cette substance. Il est possible d’opérer en discontinu ou en semi-continu (semi-batch). 
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4-nitrobenzène (C6H4ClNSO5) afin de déterminer les produits résultants. Grâce à une collaboration avec le 
laboratoire LSPC à l’INERIS, un test sur la molécule C6H4ClNSO5 a pu être réalisé. Nous en présentons les 
résultats. 
Le programme CHETAH (Chemical Thermodynamic and Energy Release) est un outil pour prédire 
à la fois les propriétés thermochimiques et certains risques relatifs aux produits chimiques. Ce programme 
est basé sur la méthode d’additivité de groupe de « Benson ». Grâce à l’utilisation de ce logiciel, en supposant 
qu’une substance se décompose en composés simples (C, O2, …) afin d’atteindre le niveau le plus bas 
d’énergie, on obtient l’enthalpie et les produits de décomposition. Le critère “Maximum Heat of 
Decomposition” maximise l’enthalpie de décomposition. Le logiciel définit les produits de la décomposition 
en cherchant des composés chimiques trouvés dans la base de données et qui contiennent les mêmes atomes. 
Généralement, ces composés chimiques sont légers et stables (eau, graphite, CO2, ...). CHETAH assigne 
selon une échelle un niveau du risque relatif au produit ; le risque est élevé lorsque l’enthalpie maximale de 
décomposition est supérieure à 700 cal/g (2929 J/g).  
Le test réalisé permet d’avoir un ordre de grandeur de l’enthalpie de décomposition et de la nature 
des produits obtenus. À partir de cela, les hypothèses adéquates pour la modélisation de la décomposition se 
font. Dans notre cas, nous remarquons tout d’abord que notre molécule contient des atomes d’oxygène, elle 
est donc potentiellement explosive. Plusieurs types de rapports sont générés par CHETAH, les résultats 
obtenus concernant l’enthalpie de décomposition, le bilan oxygène, la chaleur de combustion et la limite 
inférieure d’inflammabilité sont résumés dans le Tableau 5-2. 
Tableau 5-2 Les résultats relatifs à la décomposition de la molécule C6H4ClNSO5 obtenus en utilisant CHETAH 
La valeur de l’enthalpie de décomposition calculée par CHETAH donnée dans le Tableau 5-2 est de 
-2604 J /g. Cette valeur est 3,3 fois plus importante que celle obtenue expérimentalement dans la partie 5.1.2 
(-800 J/g). 
Les résultats obtenus concernant les produits de décomposition sont résumés dans le Tableau 5-3. 
Les produits de décomposition trouvés par CHETAH sont à un niveau stable inférieur à celui obtenu 
expérimentalement (cf. 1.3.4). Cela signifie que les produits de décomposition formés en réalité sont par 
conséquent des produits intermédiaires à la décomposition proposée par CHETAH. Les résultats obtenus 
pour la décomposition par CHETAH ne pourront donc pas être utilisés. 
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Tableau 5-3 Les résultats de la décomposition du C6H4ClNSO5 obtenus en utilisant le logiciel CHETAH 
Pour la modélisation de la décomposition du C6H4ClNSO5, nous faisons l’hypothèse que la molécule 
se décompose totalement en gaz incondensables (cas majorant). Ceci nous permettra de nous mettre dans le 
cas de figure le plus critique qui engendre une surpression maximale. De plus, l’enthalpie utilisée pour la 
modélisation est celle obtenue expérimentalement. L’enthalpie obtenue expérimentalement de cette 
décomposition est de Hrd = -800 kJ.kg-1 (Figure 5-3). La cinétique est décrite par l’équation suivante : 
rd = kd.[ C6H4ClNSO5] (5-4) 
kd = k.exp [
	
] 
kd: constante d’équilibre de la réaction de décomposition (s-1) 
k: facteur pré exponentiel de la réaction de décomposition (s-1) 
Ed: Énergie d’activation de la réaction de décomposition (kJ.mol-1) 
(5-5) 
La puissance thermique de décomposition de C6H4ClNSO5 est représentée par l’équation suivante :  
Qmax = k. exp [
 
].Hrd (5-6) 
Avec :  
k= 1.13 106 s-1
Ed = 91,9 kJ.mol-1 
Qmax: puissance thermique maximale (W.kg-1)
Hrd: enthalpie de décomposition du produit C6H4ClNSO5 (kJ.kg-1) 
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Le procédé étudié met en œuvre la réaction de sulfonation dans un réacteur semi-batch de 15 m3
rempli à 80 % et la composition est équimolaire pour les deux réactifs C6H4ClNO2 (introduit initialement) et 
H2SO4 (coulé). Le fluide de refroidissement est à une température Tmedium = 70°C à cause de la fusion du 
réactif C6H4ClNO2 à 80°C (cf. 5.1.2). La durée de la coulée ainsi que la température opératoire sont des 




Figure 5-5 Le schéma du réacteur semi-batch étudié 
Il se compose de : 
• l’alimentation en réactif C6H4ClNO2, 
• l’entrée d’azote « N2 », 
• la coulée du en réactif H2SO4, 
• les vannes : « V-1 », « V-2 » et « V-3 », 
• le réacteur en configuration semi-batch, 
• le régulateur de température « TC » régulant la température pendant la phase de réaction, avec un retard 
de transmission de la température au système de refroidissement  représenté par le bloc « tr », 
• la soupape de sécurité « PSV », 
• le régulateur de pression « REACTOR_PC » et sa vanne de régulation « V-4 », 
• la sortie des produits et sa vanne « V-5 ». 
Le déroulement de cette réaction illustré dans la Figure 5-6 se fait en plusieurs étapes : 
• l’alimentation du réactif C6H4ClNO2 pendant une durée talim, 
• la coulée du réactif H2SO4 pendant tcoulée, 
• l’étape de réaction qui débute à l’instant auquel la coulée a commencé. 
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Figure 5-6 Le Chronogramme du réacteur en conditions de fonctionnement normales 
Plusieurs hypothèses sont faites lors de la simulation de ce réacteur nous en citons les plus 
importantes : 
• Le réacteur est rempli d’azote au début de la simulation, 
• La conductance du réacteur est de UA= 4000 J.s-1.K-1, 
• Le modèle LMTD représente les échanges de chaleur entre le réacteur et le fluide caloporteur, 
• Le fluide de refroidissement est à 70°C, 
• Le réacteur n’échange pas de chaleur avec son environnement, 
• Le remplissage du réacteur est de 80 %. 
La température et la pression dans le réacteur sont régulés. Les paramètres de régulation sont donnés 
dans le Tableau 5-4. 
Tableau 5-4 Les paramètres de régulation du réacteur 
La température consigne du réacteur est notée « TC » (Tableau 5-4). Le régulateur de température 
agit sur le débit du fluide de refroidissement pour que la température du réacteur notée « T(t) » soit égale à 
la valeur Tc. Pour le régulateur de température un test de réglage PID (cf. 3.2.3.2) a été mis en œuvre afin de 
paramétrer correctement le régulateur (Kp et TI). De plus, un temps de retard de 30 s a été intégré à cette 




retard dû à la chaîne de montage du régulateur. 
Le réacteur est initialement rempli d’azote. L’alimentation et la coulée créent une surpression. Le 
régulateur de pression contrôle la pression à la pression de 1,06 bar en agissant sur l’ouverture de la vanne 
V-4 sortie vapeur. 
La soupape de sécurité est dimensionnée en se basant sur le scénario de perte de refroidissement qui 
est le scénario majorant lorsqu’un risque d’emballement thermique se présente (Etchells and Wilday, 1998). 
La Figure 5-7 illustre un schéma de son fonctionnement.  
Figure 5-7 Le schéma de fonctionnement de la soupape de sécurité 
Les paramètres de simulation de cette dernière sont donnés dans le Tableau 5-5. 
Tableau 5-5 Les paramètres de la PSV 
Le choix de cette valeur de Pset repose sur les normes des appareils sous pression (API, 2008, 2007) 
et le REX. La pression à laquelle la soupape de sécurité commence à s’ouvrir est fixée à Pset = 1,8 bar. Si la 
pression continue d’augmenter la soupape s’ouvre complètement quand la pression dans le réacteur atteint 2 
bar (Full lift, opening). La soupape commence à se refermer une fois que la pression diminue et atteint 1,3 
bar (Full lift, closing) pour de refermer complètement à 1,2 bar (Preset). La signification de chacun de ces 
paramètres est abordée dans la partie 3.5. D’autre part, le dimensionnement de la soupape de sécurité repose 
sur le travail effectué par le DIERS. Nous faisons l’hypothèse d’une évacuation diphasique (phases liquide 
et gaz) et hybride (pressions de vapeur et de gaz). En effet, les vapeurs sont dus à la formation de vapeur 
d’eau et les gaz sont dus à la décomposition du C6H4ClNSO5 en gaz incondensables. Des guides de 
dimensionnement d’évent (Gustin, 2009a; INERIS, 2017) développant les bonnes pratiques et présentant des 
cas d’exemple ont été utilisés pour déterminer la surface d’évacuation et par conséquent le diamètre de 12,5 





Pour définir les conditions opératoires optimales, plusieurs cas sont envisagés. Ils ont été simulés 
sous Aspen Plus Dynamics et les effets des différents cas sont analysés.  
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Dans cette sous partie, l’optimisation de la coulée est présentée pour garantir la sécurité sont 
exposées. Pour cela, nous avons fait varier la durée de la coulée avec la température opératoire et analysé les 
résultats. 
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En théorie, le réacteur ne pourra être conduit de manière sûre uniquement si, la puissance (ou flux 
de chaleur) volumique de refroidissement est supérieure ou égale à la puissance volumique dégagée par la 
réaction. Ce principe a été expliqué par le diagramme de SEMENOV (cf. 1.3.1). Afin d’assurer un 
fonctionnement optimal, il est donc nécessaire de bien connaître les valeurs de ces deux puissances 
thermiques. Les profils de ces flux thermiques obtenus par simulation dynamique sont appelés 
respectivement qc(t) et qr(t). Afin de pouvoir choisir des conditions opératoires adéquates, nous faisons varier 
la durée de la coulée du réactif H2SO4 et la température opératoire consigne TC. Les durées de la coulée 
considérées sont de 2 h, 4 h, 6 h et 8 h. Nous faisons varier la température opératoire en ne considérant que 
des valeurs supérieures à 80°C à cause de la fusion du réactif C6H4ClNO2 : 80°C, 90°C, 100°C, 110 C et 
120°C. Nous obtenons par exemple, pour la température de 80°C, les couples (température consigne « Tc » ; 
durée de coulée « tcoulée ») suivants : (80°C ; 2 h), (80°C ; 4 h), (80°C ; 6 h) et (80°C ; 8 h). Généralement, 
pour une première approximation la capacité d’évacuation de la chaleur par le système de refroidissement 
est définie comme une constante :  
qcool = UA. (TC-Tmedium)/V (5-7) 
Une première étude a été menée en comparant la valeur constante de qcool à la valeur maximale du 
flux de chaleur dégagé par la réaction (Annexe I). Cette procédure permet d’avoir rapidement une idée de la 
capacité d’évacuation de la chaleur.  
Néanmoins, cette étude a ses limites. En effet, en réalité ces valeurs sont fonctions d’autres 
paramètres tels que la conductance thermique, la température du fluide de refroidissement en entrée et en 
sortie, le débit du fluide de refroidissement et donc le temps. C’est donc pour cela que nous avons recours à 
la simulation dynamique pour le calcul des deux flux à chaque instant. La simulation dynamique de ce 
réacteur, pour chacun des 20 couples (TC ; tcoulée) considérés, permet d’obtenir le profil de qc(t), de qr(t) et 




Le déroulement de cette simulation se fait en plusieurs étapes : 
• l’alimentation du réactif C6H4ClNO2 pendant une durée talim= 30 min à un débit fixe de 167 kmol.h-1, 
• la coulée du réactif H2SO4 pendant tcoulée avec un débit qui varie selon la valeur de la durée de la coulée 
(la quantité introduite de H2SO4 de 83,5 kmol est la même pour toutes les simulations). 
Nous choisissons de présenter ici, le cas de figure où la température de consigne du réacteur est de 
80°C étant donné que ce cas représente l’écart le plus faible entre TC et Tmedium ce qui limite la capacité du 
fluide de refroidissement à évacuer la chaleur. La Figure 5-8 montre que pour une température consigne
TC = 80°C et un tcoulée = 2 h, la valeur de qc(t) est inférieure à la valeur de qr(t) durant une partie de la coulée. 
Par conséquent, la température dans le réacteur T(t) excède la valeur consigne TC (80°C) pour atteindre 
106,6°C (écart de 26,6°C).  
Figure 5-8 Les profils de qr(t), qc(t) et T(t) pour une température consigne TC = 80°C  
La Figure 5-9, représente les profils correspondant au couple (80°C ; 4 h), la Figure 5-10 ceux du 
couple (80°C ; 6 h) et la Figure 5-11 ceux du couple (80°C ; 8 h). L’effet de la durée de la coulée sur les flux 
et la température est illustré. Plus la durée de la coulée est longue, plus la vitesse de réaction est lente et donc 
plus le système de refroidissement arrive à réguler la température pour respecter la consigne. En effet, la 
température est mieux maîtrisée avec une durée longue. 
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Figure 5-9 Les profils de qr(t), qc(t) et T(t) pour une température consigne TC = 80°C  
Figure 5-10 Les profils de qr(t), qc(t) et T(t) pour une température consigne TC = 80°C  
Figure 5-11 Les profils de qr(t), qc(t) et T(t) pour une température consigne TC = 80°C  
Les quatre couples (80°C ; 2 h), (80°C ; 4 h), (80°C ; 6 h) et (80°C ; 8 h) ne sont pas retenus dans la 




choix des conditions opératoires du réacteur. L’Annexe J présente les résultats de ces simulations. Les 
évolutions des deux flux de chaleur qc(t), qr(t) et T(t) pour les autres cas envisagés (Tc ; tcoulée) sont ainsi 
illustrées. L’exploitation quantitative de ces simulations est présentée au point 5.3.  
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D’autres indicateurs de conduite de réaction en sécurité sont le TMR et le MTSR. Dans cette partie, 
la détermination des valeurs de TMR et du MTSR pour les différents cas de conditions opératoires 
(Tc ; tcoulée) est réalisée grâce à la simulation d’un fonctionnement adiabatique du réacteur. 
Dans un premier temps, nous évaluons le TMR (Time to Maximum Rate) en utilisant, pour rappel, 




Q Rm .MTSR² E (5-8) 
Avec : 
Cp : capacité calorifique (J.kg-1.K-1) 
Qmax : puissance thermique maximale (W.kg-1)
MTSR : température maximale atteinte par la réaction de synthèse (K) 
Ed : énergie d’activation de la réaction de décomposition (J.mol-1) 
Rm: la constante des gaz parfait (J.mol-1.K-1) 
Le TMR est calculé pour plusieurs valeurs du MTSR. Ces calculs permettent de fixer une valeur du 
MTSR à ne pas dépasser qui sera un critère de choix des conditions opératoires optimales. Nous expliquons 
cette procédure en présentant un exemple de calcul, pour un MTSR = 120°C : 
• Nous faisons l’hypothèse que la réaction est complète ; 
• Nous considérons une capacité calorifique constante et égale à celle du mélange des produits de la 
réaction à 120°C (C6H4ClNSO5 et H2O2) Cp = 154,68 J.mol-1.K-1 ; 
• Le calcul de Qmax est effectué à partir de l’équation (5-6) pour un MTSR = 120°C. Nous obtenons 
Qmax = 0,557 W.kg-1.  
• Le TMR est égale à 8 h 26 min, pour MTSR = 120°C. 
La Figure 5-12 illustre les valeurs calculées du TMR pour différentes valeurs de MTSR. Nous 
considérons que le fonctionnement est sûr si le temps avant emballement (TMR) est supérieur à 8 h (Stoessel, 
2008). Pour cela, il faut que le MTSR soit inférieur ou égal à 121,1°C. C’est-à-dire qu’un fonctionnement 
sûr est obtenu lorsque la température initiale de déclenchement de la réaction de décomposition est inférieure 
ou égale à 121,1°C. Cette température initiale correspond à la température maximale qui pourrait être atteinte 
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en cas d’accident de fonctionnement pendant la conduite de la réaction de sulfonation. 
Figure 5-12 Les valeurs du TMR en fonction de la valeur du MTSR 
Par la suite, nous procédons à la simulation de tous les couples de conditions opératoires envisagés 
en programmant une perte de refroidissement à l’instant « tr », au début de la coulée de H2SO4. La réaction 
se fait en mode adiabatique. Nous pourrons alors déterminer numériquement les valeurs de la température 
maximale atteinte notées MTSR et du TMR. Cette détermination est réalisée pour chaque cas. Nous exposons 
ici les résultats des simulations dynamiques. La Figure 5-13 illustre le profil de la température pour 
différentes couples (Tc = 90°C ; tcoulée). Pour le couple (Tc= 90°C ; tcoulée= 2 h) illustré en rouge, le MTSR 
est égal à 133,1°C et le TMR de 17 h. 
Figure 5-13 Les résultats de simulation de perte de refroidissement à l’instant tr (TC= 90°C ; tcoulée) 
Les simulations correspondant à une température consigne de 100°C et modélisant une perte de 
refroidissement au début de la coulée (tr) sont illustrées dans la Figure 5-14. Nous remarquons que par rapport 
au cas précédent (TC= 90°C), le temps d’accès à la vitesse maximale de réaction en régime adiabatique (TMR) 




Figure 5-14 Les résultats de simulation de perte de refroidissement à l’instant tr (TC= 100°C ; tcoulée) 
La Figure 5-15 illustre les résultats de la simulation de perte de refroidissement pour Tc = 110°C.  
Figure 5-15 Les résultats de simulation de perte de refroidissement à l’instant tr (Tc= 110°C ; tcoulée) 
Enfin, les quatre dernières courbes de la Figure 5-16 illustrent les quatre simulations permettant de 
quantifier le MTSR et TMR pour les différentes valeurs de tcoulée considérées (2 h, 4 h, 6 h et 8 h) pour Tc= 
120°C. 
Figure 5-16 Les résultats de simulation de perte de refroidissement à l’instant tr (Tc= 120°C ; tcoulée) 
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Les résultats de toutes ces simulations nous montrent que plus la température Tc est élevée plus les 
courbes se rapprochent entre elles pour différents temps de coulée tcoulée. En effet, plus la température 
consigne est importante plus la vitesse de réaction de décomposition est importante et plus l’emballement 
thermique s’enclenche rapidement. On obtient alors des TMRs plus faibles. D’autre part, plus la durée de la 
coulée (tcoulé) est importante plus le temps d’accès à la vitesse maximale de réaction en régime adiabatique 
(TMR) est important, ce qui signifie que l’emballement thermique s’enclenche de plus en plus tard. 
La Tableau 5-6 présente les valeurs du MTSR pour chaque cas considéré.  
Tableau 5-6 Les valeurs du MTSR 
Nous rappelons que la valeur du MTSR doit être inférieure ou égale à 121,1°C. Par conséquent, les 
couples à considérer sont : (90°C ; 4 h), (90°C ; 6 h), (90°C ; 8 h), (100°C ; 6 h) et (100°C ; 8 h). D’un point 
de vue économique, les conditions à choisir sont celles conduisant à un temps d’occupation du réacteur le 
plus court possible. Il faut aussi choisir la température opératoire la plus élevée pour accroître la vitesse de 
réaction. En conclusion, le couple retenu, en prenant en compte ces résultats est (Tc = 100°C ; tcoulée = 6 h). 
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Comme nous montrent les résultats de la précédente étude, une variation des paramètres opératoires 
peut conduire à un risque d’emballement thermique important. Pour ce cas d’étude, nous considérons les 
erreurs humaines, procédurales ou organisationnelles comme cause de dérives. Ces dérives représentent une 
erreur dans la définition de la durée de la coulée ou/et de la température opératoire. On pourra également 
prendre en considération les cas où deux dérives arrivent simultanément. Les erreurs humaines, procédurales 
ou organisationnelles sont largement étudiées dans les retours d’expérience trouvés dans la littérature 
(Ministère de la Transition Écologique et Solidaire, 2017). L’accidentologie que nous avons réalisée montre 
que plus de 35 % des accidents impliquant des réacteurs chimiques entre 2010 et 2017 sont dus à une erreur 
humaine. Cette erreur est la première cause à l’origine des accidents étudiés. Ce type d’erreur qu’elles soient 
humaines, procédurales ou organisationnelles peuvent engendrer des accidents catastrophiques (cf. 4.2.1). 
Chacun des couples (TC, tcoulée) cité précedemment est considéré comme étant une erreur 
procédurale potentielle. Le Tableau 5-7 liste ainsi les cas étudiés dans la suite de ce travail. Le scénario S7 
est celui retenu pour la conduite de la réaction. Il serait tout de même pris en compte afin de pouvoir le 









Dans cette partie les seuils et les intervalles d’acceptabilité sont définis afin de pouvoir classer les 
cas selon leurs criticités dans une matrice de risque. Les résultats de simulation sont utilisés pour quantifier 
les risques et hiérarchiser ces cas. 
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Comme nous l’avons vu précédemment plusieurs grandeurs caractérisent le risque d’emballement 
thermique : le TMR le MTSR mais aussi l’écart entre qc(t) et qr(t). Deux critères de risque ont ainsi été définis. 
Le premier considère le MTSR obtenu par la simulation de la dérive pour la quantification de la gravité et le 
TMR pour la quantification de la probabilité. Le Tableau 5-8 présente les indices de gravité et de probabilité 
pour le critère 1. 
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Tableau 5-8 Les indices de gravité et de probabilité du Critère 1 
Pour la gravité, un indice égal à 1 est octroyé si la valeur du MTSR est inférieure ou égale à 115°C. 
115°C représente la température du seuil de l’alarme de conduite qui grâce à une intervention de l’opérateur 
permettrait de ne pas dépasser cette température. Lorsque le MTSR est compris entre 115°C et 122°C on 
attribue un indice égale à 2. 122°C correspond au MTSR limite obtenu lors de l’étude précédente (cf. 5.2.1.1). 
Enfin, lorsque le MTSR est supérieure à 122°C l’indice de gravité est égal à 3. De la même manière, trois 
catégories sont définies pour la probabilité. Pour la probabilité on considère la valeur du TMR. Pour un TMR 
inférieur à 16h, l’indice est à 3. 16h correspond au temps de poste de deux équipes consécutives d’opérateurs. 
Pour un TMR compris entre 16h et 32h, l’indice de probabilité est à 2. 32h représente le temps de poste de 
quatre équipes consécutives d’opérateurs. 
Le deuxième critère de risque considère la valeur maximale de l’écart entre qc(t) et qr(t) pour 
quantifier la gravité et le temps pendant lequel qc(t) est inférieur à qr(t) pour quantifier la probabilité. Le 
Tableau 5-9 présente les indices de gravité et de probabilité pour le critère 2. 
Tableau 5-9 Les indices de gravité et de probabilité  du Critère 2 
Afin de quantifier la valeur maximale de l’amplitude de l’écart entre qc(t) et qr(t) trois catégories 
sont définies pour la gravité. En effet, l’écart maximal observé pour le cas retenu a priori (100°C, 6 h) dans 
la partie 5.2.1.2 est de -1,2 kW.m-3. Nous considérons donc les seuils de -2 kW.m-3 et -1 kW.m-3 qui encadrent 
cette valeur. Pour un scénario donné, lorsque cet écart est supérieur ou égal à -1 kW.m-3 l’indice 1 est attribué 
pour la gravité. Lorsqu’il est entre les valeurs -2 kW.m-3 et -1 kW.m-3 la gravité a un index de 2. Enfin l’indice 
3 est attribué lorsque cet écart est inférieur ou égal à -2 kW.m-3.  
Pour la probabilité du critère 2, nous considérons la durée pendant lequel qc(t) est inférieur à qr(t). 
Si cette durée est inférieure ou égale à 10 min, l’indice est de 3. Si la durée est comprise entre 10 et 30 min, 
l’indice est de 2. Enfin, si la durée est supérieure ou égale à 30 min l’indice de probabilité est égal à 1. Les 
valeurs de 10 min et 30 min ont été justifiées dans le chapitre 4 (cf. 4.3.1.1). 
Ces deux critères sont par la suite utilisées pour calculer l’indice du risque associé et positionner 





La quantification du MTSR et du TMR (Tableau 5-10 et Tableau 5-11) des cas étudiés permettent 
d’établir une matrice de risque pour le critère 1, en utilisant le Tableau 5-8. 
Tableau 5-10 Les valeurs de l’indice de gravité pour le critère 1 
Tableau 5-11 Les valeurs de l’indice de gravité du critère 1 
Les résultats de simulation des scenarii 1 à 16 permettent de les classifier selon le critère 2 (cf. 
Tableau 5-9). Pour chaque scénario, la valeur de (qc(t) - qr(t))max et le temps pendant lequel qr(t), est supérieur 
à qc(t) sont calculés (Tableau 5-12). Le Tableau 5-13 donne les durées pendant lesquelles qr(t) est supérieur 
à qc(t). 
Tableau 5-12 Les valeurs de l’index de gravité pour le critère 2 







Nous rappelons que deux critères ont été mises en place dans cette étude pour représenter les risques 
du procédé. Nous analysons dans cette partie les résultats de cette quantification. 
Critère 1 : Les résultats précédents permettent de classer les scenarii 1 à 16 dans une matrice de risque pour 
le critère 1. Le vert indique un indice de risque égal à 1 ou 2, le jaune un indice de risque égal à 3 ou 4 et 
l’orange un indice de risque de 6 à 9. Le cas où l’indice de gravité est égal à 3 et la probabilité à 1 est 
positionné également dans la zone de risque élevé orange. Le Tableau 5-14 est la matrice des risques pour le 
critère 1. Les 16 scenarii y figurent. 
Tableau 5-14 La matrice de risque pour le critère 1
Critère 2 : Les résultats précédents nous permettent de classer les scenarii 1 à 16 dans une matrice de criticité 
pour le critère 2 (Tableau 5-12 et Tableau 5-13). Le Tableau 5-15 est la matrice des risques pour le critère 2. 
Tableau 5-15 La matrice de risque pour le critère 2
Nous concluons qu’il est important de considérer les deux matrices de risque, car le scénario S3, par 
exemple, a un niveau de risque bas si on ne considère que les valeurs du TMR et du MTSR. Néanmoins, en 
quantifiant l’écart (qc(t) -qr(t))max et le temps pendant lequel qr(t) est supérieur à qc(t) (plus d’une heure), nous 
en déduisons que ce cas peut être dangereux. 
Les scenarii de dérives à niveau de risque élevé apparaissant dans les deux matrices de criticité 
(Tableau 5-14 et Tableau 5-15) sont les scenarii S1, S5, S6, S9, S10 et S13. Le cas S7, qui représente les 
conditions opératoires du réacteur, a un niveau de risque intermédiaire. Afin de diminuer le niveau de risque, 





Cette partie s’intéresse à la mise en place des barrières de sécurité et leur rôle dans la protection de 
l’intégrité des dispositifs utilisés dans ce réacteur. Le réacteur est muni d’une soupape de sécurité pour 
l’évacuation de la surpression. Néanmoins, d’autres barrières peuvent être mise en place pour qu’en cas de 
dérive, leurs enclenchements limitent les conséquences. 
Cette partie souligne donc le rôle des barrières de sécurité dans la réduction du niveau de risque. 
Nous nous intéressons au scénario 7 retenu pour la conduite de ce procédé. Pour ce scénario, une perte de 
refroidissement engendre un emballement thermique au bout de 25 h (TMR) à partir de l’instant où la 
température atteint 121°C (MTSR = 121,1°C). Le cas de figure exposé dans cette partie permet de mettre en 
avant l’utilité d’une barrière de sécurité fixant le débit du fluide de refroidissement à son maximum quand la 
température atteint la valeur de 121°C. Nous considérons les deux scenarii suivants ; 
• Scénario S17: “Plus de température dans le réacteur suite à la perte de refroidissement à l’instant où 
l’accumulation est maximale (tr = 6,5 h) jusqu’à l’emballement thermique” 
• Scénario S18: “Plus de température dans le réacteur suite à la perte de refroidissement à l’instant où 
l’accumulation est maximale (tr = 6,5 h) et l’addition d’une barrière de sécurité permettant de fixer le 
débit du fluide de refroidissement à son maximum (15000 kg/h) lorsque la température atteint une valeur 
de T = 121°C” 
Concrètement, le scénario S18 est programmé en activant une perte de refroidissement (débit du 
fluide de refroidissement nul) à l’instant où l’accumulation est à sa valeur maximale. En parallèle, une 
condition sur la valeur de la température est créée, lorsque la valeur seuil de 121°C est atteinte, la barrière de 
sécurité s’enclenche. 
Figure 5-17 L’évolution de la température des scenarii S17 et S18 
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Nous pouvons voir sur la Figure 5-17 que la barrière de sécurité empêche l’emballement thermique 
(scénario S18). Quand la température atteint 121°C, la barrière est enclenchée. Le débit de refroidissement 
est alors à son maximum et provoque la diminution de la température. En réalité, cette barrière enclencherait 
aussi une alarme permettant de prévenir les opérateurs. 
Par ailleurs, pour ce cas d’étude, la diminution de la température limite la capacité de refroidissement 
comme nous l’avons soulignée précédemment. Il est donc nécessaire de mettre en place une alarme basse 
s’enclenchant à 95°C couplée à un dispositif tel qu’une trempe pour arrêter les réactions. Cette barrière 







En pratique, afin de déterminer les phénomènes les plus influents sur les performances globales de 
ce réacteur, une analyse de sensibilité autour du point nominal est réalisée. Différentes familles de 
phénomènes peuvent être identifiées pendant la conduite d’une réaction exothermique, par exemple les 
propriétés réactionnelles, thermiques et les équilibres thermodynamiques complexes. Chacun d’entre eux est 
déterminé par un modèle avec une incertitude donnée. Par exemple, les propriétés telles que les constantes 
apparentes de réaction, typiquement, sont corrélées avec une incertitude de l’ordre de 20 % (Neveux, 2013). 
La question ici est d’estimer l’impact d’une erreur dans la détermination ou le réglage d’un de ces paramètres 
sur les valeurs du TMR et du MTSR. Autrement dit, quel est le phénomène le plus limitant ? 
Pour y répondre une analyse de sensibilité a été réalisée en observant le changement des valeurs du 
TMR et du MTSR, caractérisant l’emballement thermique. Pour cela deux paramètres clés ont été étudiés : 
la valeur de la conductance thermique UA et la durée de la coulée. En effet, la valeur de la conductance 
thermique UA peut être entachée d’erreur lors notamment de la détermination expérimentale du coefficient 
global de transfert thermique U. La durée de coulée tcoulée, quant à elle, reflète la prise en compte des erreurs 
procédurales ou défauts qui peuvent se produire et impacter ce paramètre. Nous avons donc étudié l’impact 
sur les grandeurs du TMR et du MTSR d’une variation de ±10 % sur UA et/ou d’une variation de ±10 min 
pour la durée de la coulée (variation autour de la valeur nominale). Les valeurs pour le fonctionnement en 
conditions opératoires normales sont : un MTSR de 121,1°C et un TMR de 25h. Le Tableau 5-16 présente 




Tableau 5-16 Analyse de sensibilité sur le TMR et le MTSR. (Scénario S7) 
À partir de cette simple analyse de sensibilité le phénomène le plus limitant est clairement identifié 
pour le TMR et le MTSR. Ces valeurs sont limitées par la durée de la coulée. Le contrôle du protocole suivi 
pour la conduite de la réaction est crucial pour un fonctionnement sûr du réacteur comme le montre 
l’influence de la durée de la coulée. Comme attendu dans ce type de procédé, les paramètres critiques (TMR 
et MTSR) caractérisant l’emballement thermique sont plus conditionnés par la vitesse de réaction et donc les 
durées de coulée et les conditions opératoires qui accélèrent considérablement l’augmentation de la 
température que par une faible variation du facteur UA. Une augmentation du temps de la coulée augmente 
la valeur du MTSR (8 %) et diminue le temps TMR (26 %). Ceci est dangereux pour la conduite du procédé. 
Ici, la diminution du facteur UA est un élément aggravant comme le montre la première ligne du Tableau 
5-16. Toutefois, son augmentation ne limite que sensiblement l’effet de la variation de la durée de la coulée. 
Par ailleurs, une étude plus poussée (type Monte Carlo) faisant varier d’autres paramètres tels que 
les enthalpies, les paramètres de la cinétique et les constantes d’équilibre aurait apporté une analyse 






Ce chapitre a permis d’illustrer l’intérêt de la simulation dynamique dans la détermination des 
conditions opératoires optimales pour un fonctionnement sûr d’un réacteur semi-batch avec un risque de 
décomposition des produits de réaction.  
La simulation dynamique des différentes conditions opératoires envisagées a permis d’étudier, pour 
chaque scénario considéré, le profil du flux de chaleur résultant de la réaction et celui évacué par le système 
de refroidissement. Le TMR et le MTSR sont ensuite évaluées. Ces différentes grandeurs permettent 
d’optimiser les conditions opératoires du système. 
Ensuite, une erreur dans le choix des conditions opératoires optimales a été envisagée. Une analyse 
suivie d’une quantification des effets d’une telle erreur a été effectuée. En se basant sur les valeurs du TMR 
et du MTSR d’une part, et sur les valeurs(qc(t) - qr(t))max et le temps pendant lequel qr(t) est supérieur à qc(t) 
d’autre part. Cette étude a abouti à un classement des couples (Tc, tcoulée) dans deux matrices de criticité. 
Ensuite, le rôle des barrières de sécurité dans la prévention des accidents industriels est souligné en 
présentant un cas d’exemple. Toutefois, la liste des barrières citées dans notre travail n’est pas exhaustive et 
continue d’évoluer avec les avancées technologiques. La simulation et le développement des modules de 
logiciel devront donc évoluer en conséquent. 
Enfin, une étude de sensibilité autour du point nominal a souligné l’influence de paramètres clés sur 
des grandeurs caractérisant la sécurité du procédé. Les résultats de simulation montrent qu’un des paramètres 






Les deux précédents chapitres (4 et 5) se sont consacrés à présenter l’analyse 
de deux procédés chimiques impliquant un réacteur semi-batch mettant en œuvre une 
réaction exothermique. Ce chapitre a pour objectif de modéliser la propagation de 
dérives au sein d’un procédé composé de plusieurs opérations unitaires et d’une 
stratégie de régulation complexe. Le cas étudié est la fabrication du propylène glycol 
composé d’un réacteur et de deux colonnes de distillation.  
Dans un premier temps, le système est défini et la simulation dynamique est 
réalisée sous Aspen Plus Dynamics afin d’analyser le comportement du procédé en 
fonctionnement normal. Puis, une analyse des risques et une étude d’accidentologie 
fournissent les données nécessaires au choix des dérives à étudier. Ensuite, la 
quantification des effets de la diminution et de l’augmentation de la chauffe du 
rebouilleur est réalisée grâce aux résultats de simulation de ces deux scenarii. Ces 
résultats montrent qu’une dérive au niveau d’une colonne se propage et en engendre 
plusieurs simultanément en entrée de la colonne suivante. Les conséquences de ses 
dérives ont pu être quantifiées grâce à la simulation dynamique. Lors de cette étude, le 
risque de surpression, de pleurage et d’engorgement sont considérés. Enfin, une 
discussion sur les barrières de sécurité supplémentaires à mettre en œuvre est tenue et 
les limites du modèle qui représente les phénomènes physico-chimiques sont soulignées. 
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Une des limites des méthodes d’analyse de risques telles que l’HAZOP est l’incapacité de prendre 
en compte les dérives multiples simultanées et la propagation de dérives (Baybutt, 2014). Ainsi, il existe un 
réel besoin d’études sur la propagation de dérives d’une opération unitaire à une autre, mais aussi leurs 
interactions avec les dispositifs de sécurité. Janosovsky et al. (2017) soulignent l’importance et l’intérêt de 
la simulation des procédés pour analyser la propagation de dérives (cf. 2.2.4). 
Dans ce chapitre, une étude de la propagation de dérives a été mise en œuvre pour un procédé 
impliquant une réaction d’hydrolyse. Le procédé comporte une partie réactive et une partie de séparation. Ce 
cas d’étude permet d’apporter une réflexion sur la propagation de dérives dans un procédé composé de 






Le propylène glycol est un produit largement utilisé dans les domaines de la chimie pharmaceutique 
et de la chimie de spécialité ainsi que dans l’agroalimentaire et les cosmétiques. Deux procédés industriels 
sont exploités pour sa production : l’hydrolyse de l’oxyde de propylène et l’oxydation catalytique du 
propylène en présence d’acide acétique permettant de former des acétates de glycol transformés ensuite en 
propylène glycol par hydrolyse (Cefic the European Chemical Industry Association, 2017). Dans le cadre de 
notre étude, nous nous sommes concentrés sur le procédé de production du propylène glycol à partir de 
l’hydrolyse de l’oxyde de propylène, synthèse de type réaction-séparation. 
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L’oxyde de propylène (C3H6O) est un liquide incolore, volatile et inflammable dans une grande plage 
de température. Il est soluble dans l’eau et dans les solvants organiques tel que l’acétone. Sa masse molaire 
est de 58,08 g.mol-1. Le propylène-glycol est un liquide incolore, légèrement visqueux, peu volatil et 
pratiquement inodore. Il est miscible à l’eau et à de nombreux solvants organiques, notamment l’éthanol, 
l’acétone etc. Il est insoluble dans les hydrocarbures. Il dissout bien la colophane et de nombreuses huiles 
essentielles. 
La toxicité : L’oxyde de propylène est une substance cancérigène, confirmé pour les animaux et de 
pertinence inconnue pour les humains. Par conséquent, l’ACGIH « American Conference of Governmental 
Industrial Hygienists » l’a assigné à la catégorie A3. L’oxyde de propylène est nocif par inhalation et irritant. 
Il est suspecté de causer des cancers des voies respiratoires. Par ailleurs, le propylène-glycol, produit de la 
réaction d’hydrolyse, n’est pas très toxique en exposition aiguë. Néanmoins, c’est un irritant sévère pour les 
yeux, mais pas pour la peau (INRS, 2017). 
Les propriétés chimiques : L'oxyde de propylène peut polymériser en cas d’apport de chaleur ou en 
présence d'air ou de flammes. L'oxyde de propylène peut réagir avec les métaux, les hydroxydes métalliques 
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et les acides forts. En raison de sa réaction violente, il faut garder l'oxyde de propylène séparé des agents 
oxydants, des bases solides, des amines, des alcools acides, de l'oxyde d'éthylène, de la résine époxy et des 
absorbants à base d'argile. 
L’inflammabilité : L'oxyde de propylène peut réagir de façon explosive (Luttrell and Wood, 2013). En phase 
liquide et vapeur l'oxyde de propylène est extrêmement inflammable. Les limites inférieure et supérieure 
d'inflammabilité ou d'explosivité sont respectivement de 2,1 % et 38,8 %. Il faut noter que le propylène 
glycol, produit de l’hydrolyse de l’oxyde de propylène est un liquide modérément inflammable (point éclair 
en coupelle fermée : 99°C à 103°C) dont les vapeurs peuvent former des mélanges explosifs avec l’air dans 
les limites de 2,6 % à 12,6 % (LIE et LSE respectivement). 
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Le procédé étudié est conduit en continu et se compose d’un réacteur et de deux colonnes de 
distillation en cascade pour la séparation des produits. La Figure 6-1 illustre un schéma simplifié des parties 
du procédé étudié. 
Figure 6-1 Le procédé de la réaction d’hydrolyse du 1,2 oxyde de propylène et de séparation des produits 
La séparation est réalisée consécutivement à la phase de réaction, au sein de colonnes à distiller. 
Deux opérations de distillation sont nécessaires pour éliminer la majorité des composés légers du milieu 
réactionnel. La première colonne permet d’obtenir au résidu un mélange de glycols et d’eau et la deuxième 
colonne permet de séparer les glycols du reste des constituants et d’obtenir le produit C3H8O2 avec la pureté 
désirée. Les traces de produits ne sont pas représentées sur ce schéma. Dans le cadre de notre étude, la 
distillation est effectuée à pression atmosphérique. 
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Cette synthèse fait intervenir trois réactions consécutives compétitives conduisant à la formation de 
produits secondaires : Les di et tri glycols (C6H14O3 et C9H20O4 respectivement). Industriellement, la synthèse 
est réalisée avec un large excès d’eau de façon à favoriser la production de propylène glycol par rapport aux 
composés secondaires. Pour des raisons de solubilité, la réaction est conduite en présence de méthanol. 
La modélisation cinétique de la synthèse du propylène glycol a fait l’objet de plusieurs études 
(Fogler, 1999; Xing, 1996). Ces études sont basées sur les travaux initiaux de Furusawa et al. (1969). Les 
paramètres cinétiques et les enthalpies des réactions utilisées dans ce travail sont résumés dans le Tableau 
6-1 et sont issus des travaux de thèse (Elgue, 2002). Cette modélisation selon une loi d’Arrhenius (équation 
(6-4) et Tableau 6-1) met principalement en évidence les effets négatifs de l’augmentation de la température 
sur la production du propylène glycol. En effet, en raison de la répartition des énergies d’activation associées 
à chaque réaction (Ea3 > Ea2 > Ea1), l’augmentation de la température favorise la formation de produits 
secondaires. La loi Arrhenius : 
ri = k0i. exp (
-Ea!
R.T)[A]ai.[B]bi (6-4)
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Les conditions opératoires de conduite de cette synthèse en continu, décrites par Fogler (1999), ont 
été appliquées. Les alimentations du réacteur sont constituées d’une part d’un mélange équivolumique 
d’oxyde de propylène et de méthanol et d’autre part, de l’eau. La température est de 24°C et la pression de 
1,5 bar. 
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La distillation du milieu réactionnel permet la séparation des produits légers (méthanol et les réactifs 
non consommés) et des produits lourds (les glycols). Les températures de bulle des différents composés à 
pression atmosphérique sont données dans le Tableau 6-2. 
Un mélange d’oxyde de propylène et méthanol ainsi que de l’eau sont introduits dans le réacteur, où 
trois réactions successives ont lieu. La première séparation (colonne 1) permet d’éliminer la majorité du 
méthanol (CH3OH) et une partie de l’eau du milieu réactionnel. Le résidu de la colonne 1 alimente la colonne 
2 en mélange composé d’eau, de propylène glycol et des deux composés secondaires (C6H14O3 et C9H20O4). 
La seconde séparation (colonne 2) permet de récupérer l’eau et les traces éventuelles du réactif C3H6O 
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n’ayant pas réagi. Le résidu de la colonne 2 est constitué principalement de propylène glycol et des deux 
composés secondaires. 
Tableau 6-2 Les propriétés des constituants du système 
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Dans cette partie, nous allons présenter les résultats de simulation dynamique du fonctionnement 
normal du procédé. Pour cela, nous présentons dans un premier temps les résultats de la simulation en régime 
permanent. Ensuite, nous présentons le dimensionnement des appareils et la stratégie de régulation. 
/, "%#!& "#'&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Après avoir saisi les constituants, les réactions et les paramètres opératoires, le choix du modèle 
thermodynamique est fait. Ce choix est déterminant pour bien représenter la séparation. Le modèle UNIFAC 
de décomposition de groupe est utilisé pour la représentation des équilibres liquide-vapeur (Elgue, 2002).  
Le procédé étudié se compose d’un réacteur continu CSTR d’un volume de 1,14 m3 (Fogler, 1999)
et de deux colonnes de distillation en cascade comme le montre le schéma de procédé (Figure 6-2). 
Figure 6-2 Le schéma du procédé d’hydrolyse de l’oxyde de propylène 
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Les résultats de la simulation en régime permanent sont présentés dans le Tableau 6-3. La 
température, la pression, le débit volumique ainsi que la composition de chacun des flux sont présentés. 
Tableau 6-3 Les résultats de la simulation en permanent et les conditions opératoires du procédé 
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Cette partie a pour but de dimensionner les appareils constituant le procédé de production du 
propylène glycol et de présenter la stratégie de régulation mise en place. Ensuite, les soupapes sont 





Le réacteur : Les hypothèses de simulation du réacteur sont les suivantes : 
• Le réacteur est rempli à 80% ; 
• La méthode LMTD représente les échanges de chaleur entre le fluide de refroidissement et le contenu du 
réacteur ; 
• La conductance thermique est égale à UA =2000 J.s-1.K-1 ; 
• La pression dans le réacteur est constante pendant la conduite du procédé ; 
• Le fluide de refroidissement est de l’eau à 10°C ; 
• La réaction se fait de manière adiabatique. 
Les colonnes : Une simulation de type ShortCut a d’abord été réalisée afin de définir les 
spécifications de modélisation des deux colonnes. Cette étape est décrite dans la partie 3.2.3.2. Le Tableau 
6-4 illustre un exemple de résultats obtenus pour les deux colonnes. 
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Tableau 6-4 Les spécifications opératoires des colonnes de distillation 
Ces résultats permettent d’initialiser le modèle des colonnes. Les objectifs de qualité souhaité en 
sortie du procédé sont un taux de récupération du propylène glycol supérieur à 99,5% avec une pureté 
souhaitée supérieure à 80%. Les valeurs des chaleurs à apporter aux rebouilleurs sont de Qb1 = 5096 Kw pour 
la colonne 1 et de Qb2 = 4695 Kw pour la colonne 2 (Figure 6-2). Le dimensionnement des deux colonnes a 
été réalisé sous Aspen Plus V9. Il est présenté dans le Tableau 6-5. 
Tableau 6-5 Les paramètres de conception des colonnes de distillation 
Les dimensionnements du ballon de reflux et du rebouilleur (Tableau 6-5) reposent sur la méthode 
proposée dans le chapitre 7 de l’ouvrage de « Distillation design and control using Aspen simulation » 
(Luyben, 2006a). Pour le dimensionnement des ballons de reflux, les résultats de la simulation en régime 
permanent permettent de récupérer la valeur du débit volumique du liquide sortant en tête de colonne. Les 
bonnes pratiques de dimensionnement d’une distillation conseillent d’avoir un temps de séjour de 5 min dans 
le ballon de reflux et que le ballon soit rempli à moitié (Luyben, 2006a). Le même calcul est réalisé pour le 
dimensionnement du rebouilleur en utilisant cette fois ci, le débit volumique sortant de la colonne.  
Les hypothèses de simulation des colonnes à distiller sont les suivantes : 
• Le condensateur est total (le distillat est en phase liquide) ; 
• La pression est atmosphérique au condenseur ; 
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• La méthode LMTD représente les échanges de chaleur aux condenseurs et la méthode constant 
temperature ceux aux rebouilleurs. 
$ 	
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Nous allons présenter dans cette partie la stratégie de régulation pour contrôler le procédé. 
Le réacteur : Le réacteur est muni d’un régulateur de température et de niveau (Figure 6-2) dont les 
paramètres sont dans le Tableau 6-6. 
Tableau 6-6 Les paramètres de régulation du réacteur 
Concernant le régulateur de niveau, la valeur de Kp est de 5 car le niveau impacte la vitesse de 
réaction et la valeur de TI est élevée (60 min) afin d’avoir une régulation quasi-proportionnelle (cf. 3.2.3.2). 
Pour le régulateur de température un test de réglage PID a été mis en œuvre afin de paramétrer correctement 
le régulateur. De plus, un temps de retard de 30 s a été intégré à cette boucle de régulation de température. 
Les colonnes : La stratégie de régulation utilisée pour les colonnes a été proposée par Luyben (2010) et Gera 
et al., (2013). Chacune des deux colonnes de distillation est munie de cinq régulateurs différents (Luyben, 
2010, 2006b; Wang et al., 2016).  
• Le premier régulateur est un régulateur de pression en tête de colonne. Selon la valeur de la pression au 
condenseur, le débit du fluide de refroidissement est régulé ; 
• Le second régulateur agit sur le niveau du ballon de reflux en régulant le débit du reflux pour maintenir 
le niveau ; 
• Le niveau au rebouilleur est régulé par un troisième régulateur en agissant sur le débit du résidu ; 
• La température dans les colonnes à distiller est régulée en ajustant la température des vapeurs de chauffe 
au rebouilleur. Afin de déterminer l’étage de la colonne dont la température sera régulé, le critère de la 
« pente » proposé par Luyben (2006) est appliqué. Par conséquent, l’étage dont la température est régulée 
est celui qui présente une variation de température la plus importante appelé aussi « étage sensible » 
(Cicile, 1999) ; 
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• Un multiplicateur reliant le débit d’alimentation au débit de reflux est utilisé pour la régulation de ce 
dernier. Le multiplicateur permet de maintenir le rapport « débit du reflux sur débit de l’alimentation » 
constant. 
Les valeurs des paramètres des régulateurs sont présentées dans le Tableau 6-7. 
Tableau 6-7 Les paramètres de régulation des colonnes de distillation (colonne 1 et colonne 2) 
Concernant les régulateurs de pression en tête des deux colonnes, ils sont paramétrés pour que la 
pression soit régulée à 1,03 bar en agissant sur le débit massique du fluide de refroidissement. Les régulateurs 
du niveau dans les ballons de reflux et des rebouilleurs agissent sur les débits du distillat et du résidu, 
respectivement, pour maintenir leurs niveaux (Tableau 6-7). 
Le débit de reflux est régulé grâce à un multiplicateur qui lie ce débit au débit d’alimentation de telle 
sorte que la valeur du rapport débit du reflux sur débit d’alimentation reste constante. Cette constante est 
calculée à partir des résultats d’initialisation de la simulation. Pour la première colonne la valeur du 
multiplicateur est de 0,32 et pour le deuxième colonne la valeur est de 1,82 (Tableau 6-7) 
Les deux régulateurs de température agissent sur les températures des vapeurs de chauffe des deux 
colonnes afin de stabiliser la température de l’étage 3 pour la colonne 1 et de l’étage 8 pour la colonne 2 
(étages sensibles). Les températures de chauffe sont à 130,4°C pour la colonne 1 et à 249,6°C pour la colonne 
2. Ces valeurs sont usuelles dans la littérature (Towler and Sinnott, 2012). 
Les paramètres KP et TI des régulateurs de température sont déterminés en utilisant des tests de 
réglage PID et le réglage Ziegler-Nichols est appliquée (cf. 3.2.3.2). De plus, un temps retard de 1 min a été 
intégré à ces deux boucles de régulation de température.  






Les différentes causes possibles de surpression dans une colonne à distiller sont détaillées dans des 
travaux antérieurs (Kister, 1990). Les dimensionnements des deux soupapes de sécurité de la colonne 1 et 2 
ont été réalisés en utilisant la version 9 d’Aspen Plus. Cette dernière version permet de choisir parmi plusieurs 
scenarii de causes de surpression et de dimensionner la soupape selon la quantité de mélange à évacuer. Parmi 
les scenarii possibles, on trouve le scénario du feu, le scénario de débordement, le scénario de la perte de 
refroidissement au niveau du condenseur ou encore le scénario de mélange accidentel de produits. Le scénario 
choisi pour le dimensionnement des deux soupapes de sécurité est la perte de refroidissement au condenseur 
car il est considéré comme étant le plus probable dans ce cas d’étude (Kister, 1990). De plus, la perte de 
refroidissement au condenseur cause une accumulation de vapeurs en tête de colonne devant être évacuée. 
La surface d’évacuation est calculée à partir de la capacité de décharge nécessaire pour évacuer la surpression 
et le diamètre de la soupape de sécurité en est déduit. Les caractéristiques des deux soupapes de sécurité sont 
présentées dans le Tableau 6-8. 
Tableau 6-8 Les caractéristiques des soupapes de sécurité 
Les deux soupapes s’ouvrent lorsque la pression atteint 1,2 bar (Pset). Cette valeur est choisie pour 
garantir le bon fonctionnement des colonnes en terme de perte de charge pour protéger les internes des 
colonnes (Luyben, 2006a). En effet, une perte de charge trop élevée peur générer un engorgement ou un 
écrasement excessif de l’équipement interne. Le choix de la valeur de Pset repose sur les normes des appareils 
sous pression (API, 2008, 2007). La soupape se referme complètement lorsque suite à l’évacuation, la valeur 
de la pression redescend à 1,014 bar (cf. 3.5). La Figure 6-3 illustre le schéma de fonctionnement de ces deux 
soupapes. 
Figure 6-3 : Le schéma de fonctionnement des soupapes de sécurité des colonne 1 et 2 
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Les résultats de simulation du fonctionnement normal du procédé permettent de visualiser le 
démarrage du procédé et la stabilisation des paramètres. Nous présentons les évolutions en fonction du temps 
des températures et des compositions. 
Figure 6-4 L’évolution des compositions et de la température en tête et au pied de la colonne 1 
La Figure 6-4 illustre l’évolution de la composition de la clé légère (CH3OH) et de la clé lourde 
(H2O) dans le distillat et dans le résidu de la colonne 1. Elle montre aussi l’évolution de la température en 
tête et en fond de la colonne 1. Nous notons que le méthanol (CH3OH) représente moins de 0,5 % dans le 
résidu W1, en régime établi. Dans le distillat D1, 98 % de la quantité de CH3OH introduite dans la colonne 
1 est récupéré. La température en tête de colonne se stabilise à ~74,8°C et la température en fond de colonne 
se stabilise à ~103,3°C. 
La Figure 6-5 représente les variations de la composition de la clé légère (H2O) et de la clé lourde 
(C3H8O2) de la colonne 2. La composition de C3H8O2 dans D2 n’est pas illustrée car elle est très faible (de 
l’ordre de 10-5). D2 est composé à 99,43 % d’eau, le reste étant du CH3OH. Dans le résidu R2, nous obtenons 
94,75 % de C3H8O2, 4,11 % de C6H14O3 et des traces d’eau et de C9H20O4. Nous retenons les valeurs arrondies 
suivantes pour les températures : en tête de colonne elle se stabilise à 99,0°C et en fond de colonne elle se 
stabilise à 186,5°C. Nous considérons dans la suite de ce travail que le régime permanent des deux colonnes 
est établi à t = 3 h. 
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Figure 6-5 L’évolution des compositions et de la température en tête et au pied de la colonne 2 
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Dans cette partie, nous allons identifier les scenarii de dérives que nous souhaitons étudier. Pour 
cela, nous allons présenter dans un premier temps les risques principaux d’une colonne à distiller. Ensuite, 
nous exposons de façon qualitative les effets d’une dérive sur une colonne. Puis, une étude d’accidentologie 
sur la distillation atmosphérique est mise en œuvre. Enfin, les scenarii de dérives à étudier sont définis. 
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Le fonctionnement correct d’un plateau correspond au régime des bulles. Le but est de mettre en 
contact le liquide qui redescend par gravité avec la vapeur qui monte. Si les débits de liquide et de vapeur ne 
sont pas appropriés, le fonctionnement est perturbé. Deux risques principaux peuvent être observés : 
l’engorgement et le pleurage.  
L’engorgement : La perte de pression subie par le gaz à la traversée du plateau est telle que le niveau de 
liquide dans le trop plein remonte pour aller jusqu’à s’établir au niveau du plateau supérieur. L’émulsion ou 
la mousse remplit alors tout l’espace compris entre les plateaux. Un phénomène comparable peut survenir si 
les chapelets de bulles émis par les orifices se rejoignent avant d’atteindre la surface. Le regroupement de 
ces bulles forme un barrage dense freinant l’écoulement du liquide, induisant comme précédemment une 




Figure 6-6 Un schéma simplifié de l’engorgement 
Le pleurage : Ce type de fonctionnement est caractérisé par un écoulement direct du liquide à travers les 
organes de distribution du gaz. L’origine d’un tel phénomène est en général un débit de gaz insuffisant, c’est-
à-dire une vitesse trop faible du gaz traversant les perforations. La Figure 6-7 illustre ce phénomène. La 
pression exercée par le liquide est supérieure à la perte de charge subie par le gaz. L’équilibre hydraulique 
recherché ne peut s’établir. 
Figure 6-7 Un schéma simplifié du pleurage 
Par ailleurs, Une colonne de distillation est dimensionnée pour un taux d’engorgement entre 55 % et 
80 %. En pratique, les experts considèrent qu’en dessous de 50 %, le risque de pleurage est élevé et qu’au-
delà de 80 % le risque d’engorgement de la colonne est élevé. 
D’autre part, la surpression peut être à l’origine d’accidents majeurs (explosion, feu …) dans une 
colonne de distillation. La perte de charge est un paramètre à surveiller car il indique la survenance des 
dérives telles que l’introduction de quantités inappropriées, un problème au niveau de la chauffe, les fuites… 
Les bonnes pratiques de distillation préconisent une perte de charge maximale de 11 mbar/m. 
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Afin de justifier et démontrer les tendances des évolutions des différents paramètres lors d’une 
dérive, une étude des divers paramètres réalisée par Cicile en 1999 basée sur la méthode graphique Mac Cabe 
et Thiele est présentée dans l’Annexe K. Dans cette partie, nous en décrivons les résultats en exposant les 
phénomènes et variations dans une colonne à distiller à taux de reflux constant, afin d’être en adéquation 
avec la stratégie de régulation décrite précédemment. 
Pour cela, considérons le schéma de colonne de la Figure 6-8 et comme dérive la diminution de la 
chauffe au rebouilleur d’une colonne. "# "$ et "% sont les compositions du constituant le plus volatil dans 
l’alimentation, le distillat et le résidu respectivement. Nous supposons que la composition de l’alimentation 
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ne varie pas &"# = cste). La réduction du chauffage cause la diminution de la quantité de liquide évaporé. 
Ceci entraîne une augmentation du débit du résidu FW et une augmentation de "% et de"$. L’Annexe K en 
présente la démonstration. 
Figure 6-8 Le schéma d’une colonne à distiller 
Nous résumons donc les tendances des effets de différentes dérives, considérées dans des travaux 
antérieurs (Cicile, 1999), dans le Tableau 6-9. L’influence sur "% et "$ (les titres en produit le plus volatile) 
y est souligné. La tendance de variation de la température en tête de colonne, de la température en fond de 
colonne (W), de la perte de charge totale de la colonne ainsi que celle du débit du distillat y est présentée. 
Tableau 6-9 Les tendances des effets de cinq dérives types distinctes sur une colonne de distillation 
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Afin de choisir les dérives à considérer dans cette étude, nous effectuons une accidentologie qui 
s’intéresse aux accidents impliquant une distillation atmosphérique. En France entre 1990-2017, il y a eu 96 
incidents et accidents impliquant une distillation atmosphérique dans divers secteurs d’activité. Les accidents 
sont triés selon la typologie du phénomène, les causes à l’origine des accidents et les équipements impliqués. 
Concernant la phénoménologie, plus de la moitié des accidents recensés sont des déclenchements de 




Figure 6-9 La typologie des phénomènes des accidents impliquant une distillation atmosphérique 
De manière générale, les causes à l’origine des accidents (Figure 6-10) sont inconnues dans 25 % 
des cas étudiés. Globalement, les erreurs humaines, procédurales ou organisationnelles ainsi que les causes 
matérielles et la corrosion, représentent les causes principales (respectivement 22,92 %, 20,83 % et 14,58 %). 
Figure 6-10 Les causes à l’origine des accidents impliquant une distillation atmosphérique 
Les problèmes liés à la régulation de la colonne ne représentent que 5,21 %. Néanmoins, suite à un 
dysfonctionnement au niveau des régulateurs plusieurs feux et rejets à l’atmosphère de produits chimiques 
ont eu lieu (Ministère du Développement durable, 2017). Nous pouvons en citer un exemple : un 
dysfonctionnement de la régulation cause une perte de niveau sur un ballon de condensat liquide. Un mélange 
est éjecté à travers l’évent et s’enflamme en retombant sur une ligne chaude (référence ARIA de l’accident : 
26582). 5,21 % des accidents ont pour cause un mauvais dimensionnement ou une erreur de conception. 
Enfin, les conditions météorologiques extrêmes (orage, grêle, etc.) sont à l’origine de 6,25% des accidents, 
dont une explosion. 
Concernant les équipements, le rebouilleur et la pompe sont les plus impliqués dans les accidents 
avec des pourcentages respectifs de 16,67 % et 18,75 % (Figure 6-11).  
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Figure 6-11 Les équipements à l’origine des accidents impliquant une distillation atmosphérique 
900 cas d’accidents ont fait objet d’une étude statistique mené par Kister (2003) qui a révélé que les 
causes de dysfonctionnement les plus récurrents au vingtième siècle concernant les colonnes sont les 
problèmes de colmatage suivis par des dysfonctionnements du rebouilleur et du fond de la colonne. En effet, 
concernant les explosions dans des installations de distillation atmosphérique parmi les accidents que nous 
avons étudié 60% sont reliés à un dysfonctionnement au niveau du rebouilleur (Figure 6-12). 
Figure 6-12 Les équipements à l’origine des explosions dans une distillation atmosphérique 
Dans 25 % de ces cas, le dysfonctionnement du rebouilleur (Figure 6-13) est dû à des cause 




Figure 6-13 Les causes à l’origine des accidents impliquant le rebouilleur  
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Les résultats de l’étude d’accidentologie révèlent que le rebouilleur est l’un des équipements causant 
le plus d’accidents dans des installations de distillation atmosphérique. De plus, 60 % des explosions sont 
causées par des dérives au niveau du rebouilleur. Nous nous intéressons par conséquent à cette partie de la 
colonne à distiller. L’étude statistique mené par Kister (2003), a largement étudié les accidents causés par le 
fond de la colonne et le rebouilleur qui sont classés en deuxième position des causes de dérives après le 
colmatage.  
Par conséquent, dans la suite de ce travail, nous nous intéressons à une variation de la chauffe au 
rebouilleur. Pour cela, nous définissons les deux dérives suivantes : 
• Scénario S1 : La première dérive concerne une diminution de la chauffe en fond de colonne 1 du procédé. 
• Scénario S2 : La seconde représente une augmentation de la chauffe en fond de colonne 1 du procédé.  








Dans ce point, les seuils et les intervalles d’acceptabilité sont définis, dans le but de hiérarchiser les 
scenarii de dérives dans une matrice de risque. Les résultats de simulation sont utilisés pour quantifier les 
risques. 
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Comme nous l’avons vu précédemment, les risques de surpression, d’engorgement et de pleurage 
figurent parmi les risques principaux d’une colonne à distiller (cf. 6.2). Trois critères représentant ces risques 
ont ainsi été définis.  
Critère 1 : Le premier critère considère le risque de surpression. On considère pour cela la perte de charge 
le long de la colonne. Le Tableau 5-8 présente les indices de gravité et de probabilité pour le critère 1. 
Tableau 6-10 Les indices de gravité et de probabilité du Critère 1 (Surpression) 
Pour la gravité, comme nous l’avons précédemment souligné (cf. 6.2.1), la perte de charge maximale 
acceptée par une colonne est de 11 mbar / m. Nous notons Pp la perte de charge obtenue en fonctionnement 
normal dans chacune des colonnes. Un indice égal à 1 est octroyé si la valeur de la perte de charge est 
inférieure ou égale à Pp. Lorsque la perte de charge est comprise entre c et 11 mbar/m, on attribue un indice 
égale à 2. Enfin, lorsque la perte de charge est supérieure ou égale à 11 mbar / m, l’indice de gravité est égal 
à 3. Pour quantifier la probabilité pour la surpression, on considère la durée (tP) qui s’écoule entre la date 
d’occurrence de la dérive et l’instant où la valeur maximale de la perte de charge est atteinte. Le temps tP
permet de quantifier le temps qu’a l’opérateur pour intervenir lors d’un problème de surpression, avant que 
la soupape ne s’ouvre. Des seuils ont été définis. Pour cela, nous reprenons les mêmes seuils définis pour le 
cas 1 (cf. 4.3.1.1). Les seuils choisis pour le temps tP sont donc de 10 min et de 30 min. Trois intervalles 
d’acceptabilité sont ainsi définis pour la probabilité de l’effet de la surpression (Tableau 6-10). 
Critère 2 : Le deuxième critère illustre le risque d’engorgement. Un taux d’engorgement de 80% représente 
l’engorgement d’un étage théorique (cf. 6.2.1). Afin de prendre en compte une marge de sécurité, on 
considère dans cette étude qu’un étage théorique risque d’être engorgé à partir d’un taux égal à 70 %.  




Pour estimer la gravité, on compte le nombre d’étages théoriques ayant un taux d’engorgement 
supérieur à 70%. On considère ensuite le rapport de ce nombre d’étages sur le nombre total d’étages 
théoriques. Si ce rapport est inférieur ou égal à 33%, cela signifie que moins d’un tiers des étages théoriques 
sont engorgés, et donc que la gravité est faible (indice de gravité égal à 1). Si ce rapport est compris entre 
33% et 66%, cela signifie que le risque est modéré et l’indice de gravité est égal à 2. Enfin un rapport 
supérieur ou égal à 66% correspond à un engorgement des deux tiers de la colonne et donc à un indice de 
gravité à 3. Pour quantifier la probabilité pour l’engorgement, on considère la durée '( qui s’écoule entre 
la date d’occurrence de la dérive et l’instant où le taux d’engorgement est maximale. Le temps '( est 
caractéristique de la cinétique du taux d’engorgement. Ce temps quantifie le temps qu’a l’opérateur pour 
intervenir lors d’un problème. Nous reprenons les mêmes seuils définis pour le cas 1 (cf. 4.3.1.1). Les seuils 
choisis pour le temps '( sont donc de 10 min et de 30 min. Trois intervalles d’acceptabilité sont ainsi définis 
pour la probabilité de l’effet de l’engorgement (Tableau 5-9). 
Critère 3 : Pour ce troisième critère, nous utilisons le même tableau de critère que l’engorgement mais cette 
fois ci, on considère le risque de pleurage. Le risque de pleurage est révélé par un taux d’engorgement 
inférieur à 50% (cf. 6.2.1). Pour estimer la gravité, on compte le nombre d’étages ayant un taux 
d’engorgement inférieur à 50%. On considère ensuite le rapport de ce nombre d’étages théoriques sur le 
nombre total d’étages théoriques. Si ce rapport est inférieur ou égal à 33%, cela signifie qu’il y a peu de 
risque de pleurage (indice de gravité égal à 1). Si ce rapport est compris entre 33% et 66%, cela signifie que 
le risque est modéré et l’indice de gravité est égal à 2. Enfin un rapport supérieur ou égal à 66% correspond 
à un risque de pleurage de la colonne. L’indice de gravité est alors de 3. Pour quantifier la probabilité pour 
le pleurage, on considère la même échelle de probabilité que celle du risque d’engorgement (Tableau 5-9). 
Mais la durée '( correspond à la durée qui s’écoule entre la date d’occurrence de la dérive et l’instant où le 
taux d’engorgement est minimale. 
Ces trois critères sont par la suite utilisées pour calculer l’indice du risque associé et quantifier le 
risque associé de chacun des scenarii décrits dans la partie 6.2.4. 
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Le scénario de simulation d’une dérive est illustré sur la Figure 6-14. Les alimentations ne varient 
pas durant la simulation. Le régime permanent s’établit à t = 3 h (cf. 6.1.3.3). La date d’occurrence de la 
dérive est programmée à t = 5 h 30 min. Afin d’étudier l’impact de cette dérive, le temps de simulation est 
de 10 h. À la fin de la simulation un nouveau régime permanent a été atteint. 
Ce scénario est programmé en langage ASM. La dérive est créée en programmant une rampe, dont 
la durée est de 0,4 h. L’amplitude de la dérive dépend du scénario. Pour le scénario S1, la puissance thermique 
du rebouilleur est diminuée de 13 %. Pour le scénario S2 elle est augmentée de 15 %. La nouvelle valeur de 
la nouvelle valeur de la puissance est alors maintenue pendant toute la simulation. 
Nous simulons dans la partie qui suit les deux dérives définies dans la partie 6.2.4. La propagation 
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d’une dérive le long du procédé y est étudiée. Pour cela, les effets d’une dérive sur le procédé sont analysés 
et quantifiés. 
Figure 6-14 Le chronogramme du procédé lors d’un scénario de dérive 
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La diminution du chauffage au niveau du rebouilleur peut causer une augmentation du débit du résidu 
qui affecte le fonctionnement, allant jusqu’à la destruction les dispositifs en aval de la colonne de distillation 
en question (les vannes, les pompes, les autres colonnes etc.). Nous choisissons de déterminer les 
conséquences de cette dérive. 
Nous procédons à la simulation d’une diminution de la chauffe du rebouilleur de la colonne 1. Ce 
scénario permet de passer d’une puissance thermique de Qb1 = 5206 kW en fonctionnement normal, à une 
valeur de Qb1 = 4535 kW en fonctionnement dégradé. La dérive correspond à une diminution de 13 % de la 
chauffe au rebouilleur. La valeur de l’amplitude de la dérive a été choisie pour permettre l’intégration 
mathématique (convergence du modèle). Pour des amplitudes de variation plus importantes, des problèmes 
de convergence sont rencontrés. La dérive a lieu à t=5 h 30 min. 
Nous rappelons au lecteur que les noms des courants sont indiqués sur la Figure 6-2 représentant le 
flowsheet du procédé. Les valeurs des variables de l’alimentation de la colonne 1 (F3), en régime permanent, 
sont données dans le Tableau 6-12. Ces valeurs ne changent pas avant et après la dérive puisque 
l’alimentation n’est pas impactée par la dérive du rebouilleur de la colonne 1. L’alimentation aurait été 
impactée si le procédé présentait un recyclage. L’alimentation de la colonne 1 est constitué du milieu 




Tableau 6-12 Les valeurs des paramètres de l’alimentation de la colonne 1 (F3) 
Les résultats qualitatifs d’une telle dérive sur une colonne à distiller ont été détaillés dans la partie 
(cf. 6.2.2). Le Tableau 6-13 résume les tendances des effets attendus de cette dérive sur le fonctionnement 
de la colonne 1 du procédé de production de propylène glycol. Il illustre l’effet théorique d’une dérive sur le 
fonctionnement d’une seule colonne. 
Tableau 6-13 Les résultats qualitatifs de prédiction des effets sur la colonne 1 d’une diminution de la chauffe au 
rebouilleur de la colonne 1 
Tableau 6-14 Les effets de la dérive 1 sur la colonne 1 (Scénario S1) 
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Le Tableau 6-14 présente les résultats de la simulation dynamique de la dérive sur les variables de 
la colonne 1. Les valeurs des variables sont données avant (à t = 3 h lorsque le régime permanent du 
fonctionnement normal est atteint) et après la dérive (à t= 10 h lorsque le second régime permanent est 
atteint). Nous observons que la perte de charge P et la température en pied de colonne 1 diminuent. De plus, 
la température en tête de colonne et le débit du distillat D1 diminuent. Nous obtenons un titre de CH3OH 
(produit le plus volatil) plus important dans le résidu W1 à la fin de la simulation. Ces résultats sont bien en 
accord avec les tendances du Tableau 6-13. 
Si on considère maintenant l’effet de cette dérive sur le comportement de la colonne 2, il faut regarder 
la dérive qui lui est appliqué. Pour cela, il faut s’intéresser au résidu de la colonne 1 (W1) qui représente 
l’alimentation de la colonne 2 (Figure 6-2). Comme le montrent les résultats, la diminution de la chauffe 
cause la variation de plusieurs paramètres relatifs au résidu W1 : température, pression, débit, titres 
molaires… Cela signifie que la dérive sur la colonne 1 génère plusieurs dérives simultanées sur l’entrée de 
la colonne 2. Dans ce cas, il est impossible de prévoir comme pour la colonne 1 le comportement de la 
colonne 2. Cicile (1999) a souligné dans ses travaux la difficulté de prédire les conséquences d’une dérive 
sur des colonnes en cascade. Seule la simulation nous permet de déterminer la propagation des effets de la 
dérive 1 sur la colonne 2. Le Tableau 6-15 présente les dérives de l’alimentation de la colonne 2 (W1) causées 
par le scénario S1. 
Tableau 6-15 Les caractéristiques de l’alimentation de la colonne 2 (W1) avant et après le scénario S1
Nous observons d’après le Tableau 6-15 qu’au niveau de l’alimentation de la colonne 2 nous avons : 
une diminution de température d’1%, une augmentation de débit de 50 % et une augmentation de 5% du titre 
du produit le plus volatil (CH3OH). Trois dérives sont ainsi générées sur l’alimentation de la colonne 2. Les 




Tableau 6-16 Les effets de la dérive 1 sur la colonne 2 (Scénario S1) 
La quantité de chaleur au rebouilleur a augmenté de 39% (Tableau 6-16). Cela est expliqué la hausse 
de 50% du débit de l’alimentation de la colonne 2 (Tableau 6-15). De plus, la perte de charge a augmenté et 
a atteint 12 mbar / m. En pratique, la valeur maximale de la perte de charge pour un bon fonctionnement de 
la colonne est de 11 mbar / m (cf. 6.2.1). Au-delà de cette valeur, la colonne s’engorge. La différence de 
température entre la tête de colonne et le pied de colonne est multiplié par 3,5.  
Les évolutions de la température et du débit du distillat ainsi que de la température et du débit du 
résidu sont illustrées pour la colonne 1 sur la Figure 6-15. Cette figure illustre la dynamique des effets de la 
diminution de la quantité de chauffe du rebouilleur sur la colonne 1 et confirme les tendances soulignées 
précédemment. Les températures ne varient que sensiblement en tête (-1 %) et en pied de colonne (-3 %). 
Figure 6-15 Les évolutions des températures et débits des résidu et distillat de la colonne 1 lors du scénario S1 
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La colonne 2 est impactée par propagation du scénario S1. La Figure 6-16 présente les effets de la 
dérive sur la température et le débit du distillat et sur la température et le débit du résidu de la colonne 2. 
Figure 6-16 Les évolutions des températures et débits des résidu et distillat de la colonne 2 lors du scénario S1 
Le débit du résidu W2 diminue de 5 % et sa température diminue de 7 %. Le débit du distillat D2 
connait un pic à t =5 h 53 min. A t = 10 h, il aura augmenté de 14 % et sa température de 3 %. 
Dans la suite de cette étude, nous considérons le taux d’engorgement calculé par Aspen Plus 
Dynamics. Ce taux est estimé par des corrélations adaptées au cas de figure (Annexe L). Pour la colonne 1 
(colonne à garnissage), la corrélation d’ECKERT est utilisée, et celle de FAIR pour la colonne 2 (colonnes à 
plateaux). Ce taux d’engorgement, généralement noté ), est le rapport entre la vitesse du gaz en conditions 
nominales et celle à l’engorgement. Le taux d’engorgement nous informe sur la bonne interaction entre le 
film liquide et le gaz. La Figure 6-17 présente les valeurs du taux d’engorgement des plateaux théoriques de 
la colonne 1 durant le scénario S1. 
Figure 6-17 L’évolution du taux d’engorgement de la colonne 1 durant le scéénario1 
La diminution de la chauffe au niveau du rebouilleur de la colonne 1 cause la diminution du débit 
des vapeurs dans la colonne. Ceci entraîne la diminution du taux d’engorgement de tous les étages théoriques 




dérive provoque également une augmentation du débit en entrée de la colonne 2. Ceci entraîne une 
augmentation du taux d’engorgement de tous les plateaux de la colonne (Figure 6-18).  
Figure 6-18 L’évolution du taux d’engorgement de la colonne 2 
Comme le montre le Tableau 6-16, le scénario S1 crée une supression dans la colonne 2. La 
surpression est telle que la soupape s’ouvre (Figure 6-19). L’augmentation de pression (Figure 6-19) est alors 
maîtrisée et la pression reste constante à la valeur de Pset (1,2 bar). Pendant plusieurs heures, la surpression 
se maintient et la soupape évacue plus de quarante kilo moles d’un mélange constitué majoritairement d’eau 
(99,4 %) et de méthanol (0,6 %). 
Figure 6-19 L’évolution de la pression en tête de colonne 2 et du débit d’évacuation de la soupape lors du 
scénario S1 
Nous allons maintenant quantifier les effets du scénario S1 sur les deux colonnes. Pour cela, on 
utilise les Tableau 5-8 et Tableau 5-9 pour évaluer les indices de gravité et de probabilité des trois risques : 
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surpression, engorgement et pleurage. Le Tableau 6-17 présente les résultats obtenus. On constate que le 
comportement des deux colonnes est différent durant le scénario S1. Dans la partie 6.4 nous quantifions les 
trois risques sur les deux colonnes. Le comportement de la colonne 2 semble plus problématique au vu des 
résultats. 
Tableau 6-17 La quantification des effets du scénario S1 
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L’augmentation du chauffage au niveau du rebouilleur peut causer une surpression qui affecte le 
fonctionnement, allant jusqu’à enclencher un feu ou une explosion. Nous choisissons de déterminer les 
conséquences de cette dérive. 
Nous procédons à la simulation d’une augmentation de la chauffe du rebouilleur de la colonne 1. Ce 
scénario provoque une augmentation de la puissance thermique Qb1 = 5206 kW en fonctionnement normal à 
une valeur de Qb1 = 6007 kW. Cette augmentation représente une hausse de 15 %. La valeur de l’amplitude 
de la dérive a été choisie pour permettre l’intégration mathématique (convergence du modèle). Pour des 
amplitudes de variation plus importantes, des problèmes de convergence sont rencontrés. Cette dérive a lieu 
à t = 5 h 30. Les caractéristiques de l’alimentation de la colonne 1 (F3) sont identiques à celles obtenues pour 
le scénario S1 (Tableau 6-12). Qualitativement il est possible de prédire l’effet de cette dérive sur le 
comportement de la colonne 1. Il suffit de prendre l’opposé des tendances des effets attendus présentés dans 
le Tableau 6-13. D’ailleurs le Tableau 6-18 confirme ces tendances. Nous observons que la perte de charge 
P augmente de 50 %. De plus, la température en tête et en pied de colonne augmente de 3% et 5 % 
respectivement. Le débit du distillat D1 augmente de 23 %. Nous obtenons un titre du produit le plus volatil 
(CH3OH) plus important de 14 % dans le résidu W1. Le débit de W1 diminue de 61 %, ce qui impacte 
directement les conditions en entrée de la colonne 2. D’autre part, l’augmentation de la température améliore 
la conversion de l’oxyde de propylène en propylène glycol, nous obtenant un titre du propylène glycol plus 




Tableau 6-18 Les effets de la dérive 2 sur la colonne 1 (Scénario S2) 
Le résidu de la colonne 1 (W1) représente l’alimentation de la colonne 2 (Figure 6-2). 
L’augmentation de la chauffe de la colonne 1 cause la variation de plusieurs paramètres relatifs au résidu 
W1 : température, pression, débit, titres molaires, …. Le Tableau 6-19 présente les effets du scénario S2 sur 
l’alimentation de la colonne 2 (W1). 
Tableau 6-19 Les caractéristiques de l’alimentation de la colonne 2 (W1) avant et après le scénario S2
La propagation de la dérive dans l’alimentation de la colonne 2 provoque, d’après le Tableau 6-19, 
une augmentation de la température de W1 de 4,8°C (5 %), une diminution importante (61 %) du débit de 
W1, et une diminution (26 %) du titre du produit le plus volatil (H2O). Trois dérives sont ainsi générées sur 
l’alimentation de la colonne 2. Les résultats de la simulation du scénario S2 sur la colonne 2 sont présentés 
dans le Tableau 6-20. 
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Tableau 6-20 Les effets de la dérive 2 sur la colonne 2 (Scénario S2) 
La quantité de chaleur au rebouilleur a diminué de 50 % (Tableau 6-20). Cela est expliqué par la 
baisse de 61% du débit de l’alimentation de la colonne 2 (Tableau 6-20). De plus, la perte de charge a diminué 
de 33 %. Les évolutions de la température et du débit du distillat ainsi que de la température et du débit du 
résidu sont illustrées pour la colonne 1 sur la Figure 6-20. Cette figure illustre la dynamique des effets de 
l’augmentation de la quantité de chauffe du rebouilleur sur la colonne 1 et confirme les tendances soulignées 
précédemment. On constate une augmentation de la température avec un pic de 80°C à t = 5 h 54 min et une 
baisse de 61 % du débit du résidu W1. 




La colonne 2 est impactée par propagation du scénario S2. La Figure 6-21présente les effets de la 
dérive sur la température et le débit du distillat et sur la température et le débit du résidu de la colonne 2. Le 
débit du distillat oscille à cause de la régulation qui n’arrive pas à corriger cette dérive. Les autres variables 
varient peu. 
Figure 6-21 Les évolutions des températures et débits des résidu et distillat de la colonne 2 lors du scénario S2 
La Figure 6-22 montre que la hausse de la chauffe au niveau du rebouilleur de la colonne 1 cause 
l’augmentation du taux d’engorgement de tous les étages théoriques de la colonne1. Ce phénomène se justifie 
par une hausse du débit des vapeurs dans la colonne. Cette augmentation cause l’engorgement en pied de
colonne 1 (étage 9), où le taux dépasse 80 %. 
Figure 6-22 L’évolution du taux d’engorgement de la colonne 1 durant le scénario S2 
L’augmentation de la chauffe au niveau du rebouilleur de la colonne 1 cause la diminution en entrée 
de la colonne 2. Ceci entraîne la diminution du taux d’engorgement de tous les étages théoriques de la colonne 
2 (Figure 6-23). Les taux d’engorgement des plateaux 2 à 8 sont confondus sur la figure. Cette dérive 
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provoque également une augmentation du débit en entrée de la colonne 2. Ceci entraîne une augmentation 
du taux d’engorgement de tous les étages de la colonne (Figure 6-18). Les étages théoriques de la colonne 2 
ont atteint des valeurs critiques de taux d’engorgement allant jusqu’à 10%. Ceci illustre le phénomène de 
pleurage. Les performances de la colonne sont réduites. 
  
Figure 6-23 L’évolution du taux d’engorgement de la colonne 2 durant le scénario S2 
Nous allons maintenant quantifier les effets du scénario S2 sur les deux colonnes. Pour cela, on 
utilise les Tableau 5-8 et Tableau 5-9 pour évaluer les indices de gravité et de probabilité des trois risques : 
surpression, engorgement et pleurage. Le Tableau 6-21présente les résultats obtenus. On constate que le 
comportement des deux colonnes est différent durant le scénario S2. Il est difficile de conclure sur le 
comportement de colonne le plus problématique pour le scénario 2.  
Tableau 6-21 La quantification des effets du scénario S1 
La partie suivante permet de répondre à cette interrogation grâce à la quantification des trois risques 









Dans ce cas d’étude nous nous intéressons à la surpression, l’engorgement et le pleurage dans une 
colonne à distiller suite à une dérive. Des seuils ainsi que des intervalles d’acceptabilité sont mis en place 
(cf. 6.3.1) pour la quantification des effets. L’exploitation des résultats de simulations nous permet la 
hiérarchisation des effets. Nous notons S1C1 l’effet sur la colonne 1 du scénario S1, S1C2 l’effet sur la 
colonne 2 du scénario S1, S2C1 l’effet sur la colonne 1 du scénario S2 et S2C2 l’effet sur la colonne 2 du 
scénario S2. 
Le Tableau 6-22 classifie des effets sur la surpression. 
Tableau 6-22 La matrice du risque relative à la surpression 
Les risques d’engorgement sont hiérarchisés dans le Tableau 6-23  
Tableau 6-23 La matrice du risque relative à l’engorgement 
Les risques de pleurage sont soulignés dans le Tableau 6-24. 
Tableau 6-24 La matrice du risque relative au pleurage 
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D’après les résultats présentés sur les Tableau 6-22, Tableau 6-23 et Tableau 6-24, les scenarii 
critiques sont soulignés : 
• Pour la surpression, c’est le scénario S1 (la diminution de la chauffe de la colonne 1) qui conduit à une 
surpression de la colonne 2 par propagation de la dérive. D’ailleurs, lors de ce scénario la soupape de la 
colonne 2 s’ouvre. Le scénario S2 (l’augmentation de la chauffe de la colonne 1) ne présente pas de 
risque de niveau modéré à élevé en surpression. 
• Pour le risque d’engorgement, les deux scenarii de dérives conduisent à ce risque. Pour la diminution de 
la chauffe de la colonne 1 (scénario S1), c’est la colonne 2 qui est touchée par propagation de la dérive. 
Pour l’augmentation de la chauffe de la colonne 1 (scénario S2), c’est la colonne 1 qui est impacté par 
l’engorgement. 
• Enfin pour le risque de pleurage, seule la colonne 2 est impactée par ce risque par propagation de la 
dérive 2 (S2 l’augmentation de la chauffe de la colonne 1). 
C’est grâce à la simulation que nous avons pu déterminer l’effet d’une dérive propagée sur la colonne 
2. Sans cette simulation, il aurait été difficile voire impossible de prédire les effets. De plus, la simulation 
nous fournit des informations quantitatives sur l’amplitude et la cinétique des phénomènes nécessaires à la 
mise en place des mesures de maîtrise des risques. 
/+$ %1"#?%'%&#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Cette partie s’intéresse à la mise en place des barrières de sécurité et leur rôle dans la protection de 
l’intégrité des dispositifs utilisés dans le procédé de la production du propylène glycol.  
Pour l’effet de la surpression, des soupapes ont été dimensionnées et mises en place sur chaque tête 
de colonne. D’autres barrières peuvent être mise en place pour maîtriser les risques des colonnes. Des 
capteurs de perte de charge ou de variation de température peuvent être installés le long de la colonne ainsi 
qu’au niveau du condenseur. Ces capteurs sont associés à une alarme ou bien à un système instrumenté de 
sécurité. En pratique, dans le cas où le taux d’engorgement augmente et devient supérieur à 80 % et que le 
liquide s’accumule dans les plateaux, un arrêt de la chauffe est effectué. Il est d’usage d’avoir un dispositif 
qui réduise automatiquement le régime de fonctionnement de la colonne quand elle risque de s’engorger. Ce 
dispositif effectue en même temps les actions suivantes : diminution du débit de l’alimentation, diminution 
du chauffage et coupe des pompes (Cicile, 1999). La colonne est alors arrêtée.  
Dans le cas des colonnes à distiller, les barrières de sécurité préconisées par les exploitants des 
installations de distillation dépendent étroitement de l’installation même et de ses paramètres. Toutefois, elles 
comprennent généralement la mise en place de soupape et l’arrêt automatique de la colonne en cas de 
surpression ou de hausse de température. Concernant la première barrière préconisée, les soupapes, leur 
dimensionnement et leur ajout ont été simulés (cf. 6.1.3.2.1). Nous aurions pu simuler un défaut d’ouverture 
d’une soupape ou un mauvais dimensionnement, mais cela n’apportait pas d’élément concret sur la 
/6 %#!#%'&!'? '%#!& "#
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quantification des effets de la propagation de dérives dans cette étude. La deuxième barrière préconisée par 
les experts concerne l’arrêt de la colonne. La simulation de l’arrêt de la colonne n’aurait amené aucune 




Le procédé du propylène glycol est composé de plusieurs appareils en cascade. La complexité de ce 
procédé a amené des difficultés dans la simulation des dérives. Ces difficultés n’ont pas été rencontrés lors 
des deux précédents d’études. Cela provient du fait que le modèle du procédé est pour ces deux cas simple. 
Nous allons dans cette partie souligner tous les verrous rencontrés lors de l’étude de la propagation de dérives. 
Les problèmes d’intégration : nous avons été limités sur l’amplitude et les types de dérives simulés. Par 
exemple lorsqu’on simule une augmentation de la chauffe avec une vitesse de 12,5 °C/h de la colonne 1, 
l’intégrateur diverge comme le montre la Figure 6-24. Dans ce cas, si on souhaite réaliser la dérive 
d’amplitude maximale on procède par dichotomie pour trouver la valeur limite pour l’intégrateur. 
  
Figure 6-24 Résultats de la simulation d’une augmentation avec une vitesse de 12,5 °C/h de la colonne 1 
De même, selon le type de la dérive (rampe, échelon ou échelon lissé) choisi, des problèmes 
d’intégration peuvent apparaître. Cela est dû à la vitesse à laquelle la valeur du paramètre est modifiée. Pour 
un échelon, la valeur est modifiée brusquement, et l’intégrateur peut alors rencontrer des problèmes de 
convergence. Ainsi pour la simulation d’un échelon sur la température des vapeurs du rebouilleur de la 
colonne 1 (la valeur passe de 130 °C à 145 °C à t= 5 h 30) le message d’erreur suivant apparaît (Figure 6-25). 
Grâce à la programmation de rampe ou d’échelon lissé, l’intégrateur arrive à suivre la dynamique du système. 
Il suffit par exemple de jouer sur la durée de la rampe pour réussir à simuler la dérive. 
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Figure 6-25 Résultats de la simulation d’une augmentation de la température des vapeurs au rebouilleur de la 
colonne 1 de 11,5 %  
Les limites du modèle thermodynamique : La modélisation d’un procédé est basée sur un ensemble de 
propriétés des corps purs et des binaires. Ces caractéristiques permettent le calcul des propriétés 
thermodynamiques, de transfert et des équilibres entre phases. La validité des résultats de simulation repose 
alors sur le choix du modèle thermodynamique. Ce choix est toutefois limité au domaine opératoire considéré. 
Ainsi, une dérive sur un paramètre (température par exemple) peut amener le procédé hors des plages de 
fonctionnement. Dans ce cas, le modèle thermodynamique n’est plus adapté. Il ne représente plus 
correctement le système étudié. Sous Aspen Plus Dynamics, il n’est pas possible de changer le modèle 
thermodynamique en cours de simulation. Il est donc nécessaire de prendre en considération dans 
l’élaboration des scenarii de dérives les limites du modèle thermodynamique. D’ailleurs lors de la simulation 
de l’emballement du cas n°2, le solveur s’est arrêté lorsque la température sortait de la plage de 
fonctionnement du modèle thermodynamique, c’est-à-dire pendant l’emballement thermique. 
Les limites du modèle du fonctionnement normal : Il n’existe pas sous Aspen Plus Dynamics des modèles 
de comportement anormal des appareils. C’est donc le modèle du fonctionnement normal qui est utilisé lors 
des dérives. Il faut donc que le modèle de l’appareil représente aussi son fonctionnement anormal. Afin 
d’illustrer cette limite considérons la simulation d’une colonne lors d’une dérive. Le modèle de la colonne 
sous Aspen Plus Dynamics comme la plupart des logiciels de simulation dynamique en génie des procédés 
ne modélise que l’équilibre liquide/vapeur. Or pour simuler les phénomènes physiques de façon rigoureuse, 
il faut prendre en compte : le transfert de matière, la mécanique des fluides, le transfert thermique et 
l’équilibre liquide/vapeur. Un tel modèle est très onéreux et chronophage à mettre en œuvre. La simulation 
d’une seule opération unitaire durerait plusieurs jours. Dans le cas de dérive, l’efficacité de la colonne à 




colonne entraine une perte d’efficacité. L’efficacité représente l’écart entre le modèle théorique et le 
comportement réel des plateaux. Aucun calcul d’efficacité n’est disponible sous Aspen Plus Dynamics. Il 
n’existe que sous Aspen Plus, c’est-à-dire pour la simulation du régime permanent. Des corrélations existent 
pour calculer cette grandeur. Par exemple, pour les colonnes à plateaux, la relation de Mac Farland pour des 
plateaux perforés (Ludwig, 1979) qui calcule la grandeur Ep peut être utilisée: 
*  +,& -./01	234& ./5/6/2374&8901351./ 23 (6-5) 
Où : 
*: efficacité d’un plateau de colonne 
-: tension superficielle du liquide (N/m) 
./: viscosité du liquide (Pa.s) 
01	: vitesse du gaz rapportée à l’aire active (m/s) 
51 5/: masse volumique du gaz, du liquide (kg/m3) 
6/: coefficient de diffusion du composé léger (m2/s) 
89: hauteur du barrage de sortie (m) 
013: vitesse du gaz dans les perforations 
En pratique, une colonne à plateaux efficace est représentée par une valeur de Ep comprise entre 
60 % et 80 %. La colonne 2 du cas n°3 est une colonne à plateau. L’efficacité de cette colonne avant la dérive 
est de 71,9 %. Après le scénario S2 (augmentation de la chauffe de la colonne 1) sa valeur est de 71,7 %. Or, 
la colonne se trouve après la dérive à un taux d’engorgement faible (autour de 30 %). Son efficacité devrait 
chuter puisque l’équilibre hydrodynamique n’est plus maintenu. Ceci illustre la limite du modèle utilisé pour 
représenter le fonctionnement dégradé de la colonne. De plus, ce modèle ne prend pas en compte la fraction 
de la vapeur qui entre en contact avec la phase liquide (en équilibre liquide/vapeur) et celle qui bypass l’étage. 
En réalité, l’équilibre n’est pas idéal. Lors d’une dérive, le modèle utilisé ici pour représenter une colonne ne 
prend pas en compte son efficacité. 
// 
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Ce chapitre a permis d’illustrer l’intérêt de la simulation dynamique dans la quantification de la 
propagation des dérives le long d’un procédé composé de plusieurs opérations unitaires. Dans ce cadre, nous 
avons exposé la procédure pour ce faire. 
• La description du procédé a permis de rassembler les données nécessaires à la modélisation de ce cas 
d’étude. La partie réactive et la partie séparation du procédé ont été détaillées. la simulation du 
fonctionnement normal présente les différentes étapes de dimensionnement des opérations unitaires, la 
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mise en œuvre de la stratégie de régulation et l’évolution des paramètres d’intérêt.  
• Une analyse a illustré les risques lors de la conduite du procédé d’hydrolyse de l’oxyde de propylène. 
Une étude d’accidentologie a été menée et a permis de discriminer les scenarii de dérives à simuler. Nous 
avons considéré de dérives sur la colonne 1 : la diminution et l’augmentation de la chauffe de la colonne.  
• La propagation des deux dérives le long du procédé a été étudiée. Les résultats de simulation ont permis 
de quantifier les effets de cette dérive propagée sur les colonnes. Trois critères ont été définis pour 
représenter les risques de surpression, d’engorgement et de pleurage. Grâce à la simulation, nous avons 
pu caractériser les phénomènes et leurs cinétiques.  
• Les risques sur chaque colonne ont été estimés et des barrières de sécurité ont été préconisées à ce cas 
d’étude.  
• Enfin, une discussion sur les limites des modèles utilisés est menée. 
Ce chapitre apporte une nouvelle perspective de la quantification du risque à travers l’analyse de la 










Ce travail apporte une réponse à la problématique de la quantification des risques relatifs aux 
procédés chimiques par la simulation dynamique de dérives. Il permet également une meilleure 
compréhension des phénomènes dangereux par la prise en compte de leurs cinétiques. 
Dans le chapitre 1, un premier travail a d’abord consisté à définir les spécificités du domaine 
d’application auquel nous nous sommes intéressés, c’est-à-dire, la maîtrise du risque industriel appliquée au 
Génie des procédés. Le contexte réglementaire ainsi que le contenu d’une étude de dangers y sont précisés. 
Par la suite, les phénomènes dangereux sont définis et un intérêt particulier est octroyé à l’emballement 
thermique. Afin d’analyser le risque que présente un procédé, il est essentiel d’étudier le retour d’expérience 
sur les accidents survenus dans des installations similaires à celle considérée. Le rôle de l’accidentologie et 
son importance sont rappelés. Ensuite, la démarche générale des méthodes d’analyse de risques est exposée 
et la quantification du risque est abordée. Le choix de la méthode semi-quantitative HAZOP pour le 
développement de notre méthodologie est justifié et les différents types de MMR ainsi que leurs 
caractéristiques sont décrits. 
Le chapitre 2 permet d’introduire la simulation dynamique et de faire un état de l’art des logiciels de 
simulation dynamique utilisés dans le domaine des procédés industriels, tout particulièrement pour 
l’amélioration de la sécurité. Ce chapitre a mis en évidence la particularité de chacun des logiciels 
commerciaux de simulation dynamique. Le logiciel Aspen Plus Dynamics est choisi pour le développement 
de notre méthodologie ayant des capacités avancées de programmation des dérives, avec la possibilité de 
préciser les dates de leurs enclenchements et les barrières de sécurités à activer après le dépassement des 
valeurs seuils. 
La méthode décrite dans le chapitre 3 transcrit la méthodologie systématique à appliquer afin 
d’analyser de manière quantitative le risque d’un procédé chimique. Cette méthodologie comprend les étapes 
suivantes : 
• la définition du système avec la description du procédé et la simulation dynamique du fonctionnement 
normal. Cette étape est essentielle pour la détermination des risques produits et des études 
complémentaires nécessaires à la caractérisation de la thermocinétique et la stabilité des mélanges. Cela 
permet de prendre en compte les éventuelles réactions secondaires, décompositions, contaminations … 
Cette étape aboutit à une simulation dynamique du fonctionnement normal du procédé. 
• la définition des scenarii de dérives se fait sur la base de l’analyse HAZOP et le retour d’expérience. 
L’accidentologie joue un rôle complémentaire avec l’analyse de risques et permet de définir les causes 
potentielles des dérives, le type des dérives pouvant avoir lieu, l’ampleur des conséquences des dérives, 
les équipements impliqués dans les dérives peuvent être déterminés, etc. Les scenarii issus de l’analyse 
de risques et dont les conséquences sont difficilement prévisibles voir inconnues sont discriminés afin 
d’être modélisés. 




élaborées. Cette étape apprécie quantitativement les profils des paramètres caractérisant les phénomènes 
dangereux étudiés. Des intervalles d’acceptabilité caractéristiques de la probabilité et de la gravité sont 
définis et une échelle d’indices leur est affectée.  
• moyennant les indices, le niveau du risque d’un scénario est calculé et le scénario peut être placé dans 
une matrice de risque. Des barrières de sécurité adéquates sont alors choisies et modélisées et le risque 
est réévalué afin de valider leurs performances jusqu’à ce que le risque devienne tolérable. 
Dans la suite de ce travail, nous appliquons cette méthodologie à trois cas d’études différents. Il 
s’agit de réactions « dangereuses » et/ou impliquant des produits dangereux du point de vue thermique ou 
chimique. Un focus est fait en particulier sur les réactions exothermiques avec des risques possibles de 
décomposition. Ces trois cas d’étude sont les suivants : 
• Le premier cas concerne un réacteur semi-batch dans lequel une réaction d’oxydation du thiosulfate de 
sodium par le peroxyde d’hydrogène est mise en œuvre. Ce premier cas simple permet d’illustrer la mise 
en œuvre de la méthodologie. 
Cette application a permis de mettre en évidence les points essentiels suivants : 
- la simulation dynamique permet la détermination des instants critiques de la simulation et des 
amplitudes, par exemple l’accumulation maximale, 
- la simulation des scenarii avec de multiples dérives consécutives ou simultanées peut être réalisée 
facilement. Ces simulations représentent un atout, car elles élargissent le champ des études possibles 
et de pallier aux limites des méthodes classiques d’analyse du risque, 
- la simulation de contamination d’un produit chimique et de sa décomposition est réalisée, 
- et la simulation de l’interruption automatique de la coulée qui permet d’illustrer à travers la 
réévaluation du niveau du risque, le niveau du risque devenu tolérable pour la surpression et modéré 
pour la surchauffe. 
• Le second cas porte sur un réacteur semi-batch dans lequel une réaction de sulfonation du para-chloro-
nitrobenzène est mise en œuvre. Les produits de cette réaction présentent un risque de décomposition 
qui génère un emballement thermique. La procédure adoptée pour la détermination des conditions 
opératoires optimales est présentée.  
Ce cas a permis d’illustrer l’intérêt de la simulation dynamique dans la détermination des conditions 
opératoires optimales pour un fonctionnement sûr d’un réacteur semi-batch avec un risque élevé de 
décomposition des produits de réaction.  
La simulation dynamique des différentes conditions opératoires envisagées a permis d’étudier, pour 
chaque scénario considéré, le profil du flux de chaleur résultant de la réaction qr(t) et celui évacué par le 




cinétique est décisive pour le choix des conditions opératoires. 
Ensuite, des erreurs opératoires sur la durée de la coulée et/ou sur la température ont été envisagées. 
Une analyse suivie d’une quantification des effets d’une telle erreur a été effectuée. En se basant sur les 
valeurs du TMR et du MTSR d’une part, et sur les valeurs(qc(t) - qr(t))max et le temps pendant lequel qr(t) est 
supérieur à qc(t) d’autre part, cette étude a abouti à un classement des couples (Tc, tcoulée) dans deux matrices 
de criticité. 
Le rôle des barrières de sécurité dans la prévention des accidents industriels est de nouveau souligné
en présentant un cas d’exemple illustrant une augmentation automatique du débit du fluide de refroidissement 
lorsque la température atteint une valeur seuil. Toutefois, la liste des barrières citées dans cette partie n’est 
pas exhaustive et continue d’évoluer avec les avancées technologiques. La simulation et le développement 
des modules de logiciel devront donc évoluer en conséquence. 
Enfin, une étude de sensibilité autour du point nominal a souligné l’influence de deux paramètres 
clés sur des grandeurs caractérisant la sécurité du procédé. Les résultats de simulation montrent qu’un des 
paramètres majeurs à la conduite sûre du cas n°2 est la durée de la coulée. 

• Le dernier cas traite d’un procédé continu, composé de plusieurs opérations unitaires mettant en œuvre 
l’hydrolyse de l’oxyde de propylène pour la fabrication du propylène glycol. Ce procédé est constitué 
d’une partie réaction et d’une partie séparation. Le but de cette étude est de simuler la propagation des 
dérives le long du procédé. 
Cette application a permis d’illustrer l’intérêt de la simulation dynamique dans la quantification de 
la propagation des dérives le long d’un procédé composé de plusieurs opérations unitaires. Dans ce cadre, 
nous avons exposé la procédure pour se faire. 
- la description du procédé a permis de décrire sa composition et de rassembler les données nécessaires 
à la modélisation de ce cas d’étude. La partie réactive et la partie séparation du procédé ont été 
détaillées. La simulation du fonctionnement normal présente les différentes étapes de 
dimensionnement des opérations unitaires, la mise en œuvre de la stratégie de régulation et 
l’évolution des paramètres d’intérêt, 
- cette mise en œuvre a permis la réalisation d’études du fonctionnement normal du procédé, 
- une analyse a proposé d’illustrer les risques lors de la conduite du procédé d’hydrolyse de l’oxyde 
de propylène, de mener une étude d’accidentologie et de choisir les scenarii de dérives à simuler.  
- la propagation des dérives appliquées à la colonne 1 sur la colonne 2 a pu être observée et les effets 
ont pu être quantifiés grâce à des seuils d’acceptabilité définis pour le risque de suppression, 
d’engorgement et de pleurage dans une colonne. Nous avons constaté qu’une dérive sur la colonne 




procédé est réalisée. 
- enfin, une discussion sur les limites des modèles utilisés pour cette étude est menée. 
Ce cas a apporté par conséquent, une nouvelle perspective à la quantification du risque à travers 
l’analyse du comportement dynamique de paramètres tels que le taux d’engorgement, la surpression, etc. en 
utilisant la simulation dynamique.  
Les points forts de la méthodologie mise en œuvre sur le plan de la maîtrise des risques sont les 
suivants : 
• La quantification de la gravité des effets d’une dérive en considérant différentes grandeurs critiques et la 
caractérisation de la probabilité en considérant le temps qu’a l’opérateur pour intervenir. Cette approche 
permet à la fois une estimation de la criticité des scenarii et leur hiérarchisation. La hiérarchisation est 
particulièrement importante pour prioriser les risques à traiter. 
•  La simulation permet d’obtenir la cinétique des phénomènes et aide par conséquent dans le choix, le 
dimensionnement et le paramétrage les barrières de sécurité adéquates. 
• Le fonctionnement des barrières de sécurité est analysé et leurs performances évaluées. 
• Enfin, l’application de la méthodologie sur divers procédés a montré qu’elle permet de prendre en compte 
différents types de dérives, qu’elles concernent le matériel, les erreurs procédurales, les conditions 
environnantes, etc. Elle a donc un caractère générique. 
Les limites de la méthodologie mise en œuvre sont les suivantes : 
• Les amplitudes et le type (rampe, échelon, etc.) des dérives sont limités dans certains cas à cause de la 
divergence lors de la résolution du système.  
• Certaines dérives sont impossibles à simuler telles que le dysfonctionnement d’une pompe ou la rupture 
d’une canalisation. 
• Quelques barrières de sécurité ne sont pas implémentables dans la simulation sous Aspen Plus Dynamics 
(confinement, toit flottant, etc.). 
• Le modèle du fonctionnement normal du procédé peut présenter des limites lors de la marche dégradée. 
Néanmoins, il est impossible de changer de modèle en cours de simulation sous Aspen Plus Dynamics.  
• Les modèles des colonnes à distiller utilisés dans les logiciels de simulation dynamique sont limités dans 
la représentation des phénomènes de transfert de matière, de chaleur et de quantité de mouvement, que 
ce soit en fonctionnement normal ou dégradé.  
Concernant l’analyse de la sensibilité paramétrique du système, il serait intéressant d’utiliser des 
études du type Monte-Carlo. Celles-ci permettraient la variation aléatoire de plusieurs jeux de paramètres en 





Ces travaux de recherche ouvrent de nombreuses perspectives et nous donnons ici les quelques voies 
envisagées. 
À court terme : 
L’application de notre méthodologie à un procédé avec recyclage afin de complexifier l’étude de la 
propagation des dérives serait très intéressante. Cette approche a été initiée au travers de travaux récents au 
Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse (Murillo et al., 2017). Le procédé étudié dans ces travaux est la 
production du cumène comportant un réacteur et trois colonnes de distillation. Trois dérives distinctes ont pu 
être simulées : la diminution du débit de refroidissement au condenseur d’une colonne de distillation, la 
diminution de la température des vapeurs au rebouilleur et la variation de la composition de l’alimentation 
des réactifs. Plusieurs difficultés ont été soulignées lors de la simulation de ce procédé avec un recyclage, 
nous en citons quelques-unes :  
- L’« effet boule de neige » causé par des perturbations peut engendrer des dérives de grandes 
amplitudes qui posent des problèmes d’intégration du modèle. 
- Certaines opérations unitaires dont la réponse dynamique est dite raide (« stiff » en anglais) ont une 
variation très importante d’un paramètre X à cause d’une variation faible d’un deuxième paramètre 
Y. Par conséquent, il est possible d’obtenir des points de convergence qui ne correspondent pas aux 
conditions opératoires du procédé. Par exemple, un produit qui est alimenté et recyclé sans être 
récupéré en sortie du procédé favorise ce phénomène. 
- La convergence de la simulation dynamique dépend de la linéarité des équations implémentées dans 
le modèle numérique. Cela pourrait présenter des difficultés pour des cas d’étude définis par des 
phénomènes complexes tels que : la distillation réactive, la catalyse hétérogène, etc. 
À moyen terme : 
• Afin d’étendre ces études, il serait intéressant de calculer les fréquences d’occurrence des 
dérives étudiées en se basant sur les fréquences de dysfonctionnement des dispositifs ou 
autres événements causant les dérives. 
• Dans nos simulations, des régulateurs PI conservatifs, linéaires dans un environnement 
décentralisé SISO (Single Input Single Output) ont été utilisés. Des systèmes de régulation 
en cascade (maître/esclave) peuvent être utilisés. De plus, il existe plusieurs applications 
utilisant le modèle prédictif de régulation (Model Predictive Control MPC). Le MPC offre 
une optimisation économique en temps réel et une régulation sous contraintes. 





À long terme : 
• Sur les procédés complexes (comprenant un grand nombre d’opérations unitaires), il est 
actuellement impossible d’utiliser notre méthodologie à cause des multiples contraintes. 
Il pourrait donc être envisagé d’étudier la propagation en décomposant les procédés en 
sous-systèmes. 
• Dans la même optique, l’intégration d’une interface liant la simulation sous Aspen Plus 
Dynamics à un logiciel de modélisation des conséquences des dérives telles que la 
dispersion atmosphérique, le feu ou l’explosion, peut être appliquée à nos trois cas d’étude. 
Cela permettra de définir, par la suite, les étendues des zones de danger. 
• Ce travail peut être utilisé pour valider les procédures d’urgence. 
• La remise en marche et la conduite en sécurité du procédé après l’occurrence d’une dérive 
peuvent être étudiées. 
• La construction d’un module de génération automatique de dérives faciliterait l’utilisation 
de cette méthodologie pour les analyses de sécurité en industrie. Ce module s’appuierait 
sur des bases de données et permettrait d’effectuer une HAZOP « automatisé ». 
Autant de sujets intéressants qui viendront compléter et enrichir le domaine de la maîtrise des 









Il est évidemment nécessaire de s’approprier une terminologie de la sécurité et de retenir l’essentiel 
des définitions rencontrées dans les normes, les réglementations ainsi que dans la pratique. Cette annexe par 
souci de clarté, propose de définir la terminologie employée dans ce mémoire afin de positionner le cadre de 
notre travail.  
Dans la littérature, des définitions différentes du même mot coexistent. Il est donc important de 
rappeler la terminologie, propre au domaine de la sécurité, utilisée dans ces travaux. La liste non exhaustive 
ci-dessous se base sur les deux normes : ISO/CEI GUIDE 51  relative aux aspects liés à la sécurité (AFNOR, 
2014) et ISO/CEI GUIDE 73 relative au management du risque (AFNOR, 2009).  
• Accident / accident : évènement non désiré qui, à partir d’une situation dangereuse, entraîne des 
dommages vis-à-vis des personnes, des biens ou de l’environnement et de l’entreprise en général  
• Accident majeur / major accident : évènement (émission, incendie ou explosion) d’importance majeure 
résultant des développements incontrôlés et entraînant pour la santé humaine ou pour l’environnement, 
un danger grave, immédiat ou différé, et faisant intervenir une ou plusieurs substances dangereuses 
• Alarme / alarm : signalisation (sonore ou lumineuse) d’un fonctionnement anormal 
• Analyse de sécurité sur schémas / Hazard and Operability studies (HAZOP) : étude qui consiste à 
générer des dérives et à rechercher les causes possibles et les conséquences éventuelles 
• Analyse du risque / risk analysis : utilisation systématique d’informations pour identifier les sources et 
pour estimer le risque 
• Analyse préliminaire des risques (APR) / preliminary risk analysis : identification et évaluation 
préliminaire des risques 
• Arbre des causes / fault tree : diagramme logique utilisant une structure arborescente, montrant les 
causes de défaillance et/ou de panne et leurs combinaisons conduisant à un évènement redouté 
• Arbre des évènements ou des conséquences / event tree : diagramme logique utilisant une structure 
arborescente et montrant les conséquences d’un évènement initiateur  
• Arrêt d’urgence (machine) / emergency stop (machine) : dispositif qui permet d’arrêter rapidement 




• Barrière de sécurité (Mesure de maîtrise de risques MMR) / safety barrier : dispositif technique ou 
disposition organisationnelle et procédurale ayant pour objet de maîtriser le développement d’une dérive 
d’un paramètre de conduite ou de faire face à une défaillance d’un composant ou dans la réalisation d’une 
opération d’exploitation 
• Conséquence / consequence : résultat d’un évènement 
• Danger / hazard, danger : situation ou propriété qui a, en elle, un certain potentiel à causer des 
dommages à l’homme, à la société ou à l’environnement 
• Définition de danger d’après une circulaire ministérielle : propriété intrinsèque à une substance 
(butane, chlore, …), à un système technique (mise sous pression d’un gaz, …), à une disposition 
(élévation d’une charge ? …), à un organisme (microbes, …), … de nature à entraîner un dommage sur 
un « élément vulnérable » 
• Défaillance / failure : altération ou cessation de l’aptitude d’une entité à accomplir une fonction requise 
• Démarche déductive / deductive approach : démarche qui décrit les liens causes/conséquences en 
partant des conséquences pour remonter aux causes 
• Démarche inductive / inductive approach : démarche qui décrit les liens causes/conséquences en 
partant des causes pour en déduire les conséquences
• Disque de rupture / rupture disc : organe ou évent de sécurité qui fonctionne par le déchirement d’une 
membrane métallique étalonnée, sous l’action d’un excès de pression dans une enceinte confinée. 
• Dysfonctionnement / malfunction : écart entre le fonctionnement observé et le fonctionnement attendu 
• Effets domino / domino effects : action d’un phénomène dangereux affectant une ou plusieurs 
installations d’un établissement qui pourrait déclencher un autre phénomène sur une installation ou un 
établissement voisin, conduisant à une aggravation générale des effets du premier phénomène 
• Effets majeurs (EM) : dommages occasionnés au niveau des cibles par les effets d’un phénomène 
dangereux (ex : effets létaux) 
• Emballement thermique / runaway reaction : perte de contrôle de la température dans un mélange 
réactionnel placé dans un milieu confiné 
• Etude de dangers / danger study : ensemble de réflexions, travaux, déterminations expérimentales 
destinés à identifier les situations qui présentent un certain potentiel à causer des dommages aux 
personnes et aux biens et à en évaluer les conséquences. C’est un document de caractère administratif 
encadré par un certain nombre de textes législatifs et réglementaires 
• Etude de sécurité / safety study : ensemble de réflexions, travaux, déterminations expérimentales 




et aux biens 
• Evaluation du risque / risk evaluation : processus de comparaison du risque estimé avec des critères 
de risque donnés pour déterminer l’importance d’un risque  
• Evènement / event : occurrence d’un ensemble particulier de circonstances 
• Evènement dangereux ou redouté / harmful event : évènement déclencheur qui fait passer de la 
situation dangereuse au dommage 
• Evènement indésirable (EIn) : évènement résultant de dérives ou de défaillances sortant du cadre des 
conditions d’exploitation usuelles définies (ex : départ d’incendie) 
• Evènement initiateur (EI) : évènement qui constitue une cause directe d’un évènement redouté central 
(ex : corrosion) 
• Explosion / explosion : réaction de combustion s’accompagnant d’une libération brutale d’énergie et se 
traduisant par une expansion volumique soudaine 
• Fiabilité / reliability : la fiabilité est l’aptitude d'un dispositif à accomplir une fonction requise (à 
fonctionner sans défaillance), dans des conditions données d'utilisation et de maintenance, pendant une 
durée donnée. 
• Gravité / gravity, severity : caractérisation des conséquences potentielles d’un évènement redouté 
• Identification des risques / risk identification : processus permettant de trouver, lister et caractériser 
les éléments du risque 
• Impact environnemental / environmental impact : toute modification de l’environnement, négative ou 
bénéfique, résultant totalement ou partiellement des activités, produits ou services d’un organisme 
• Installations Classées Pour l’Environnement (ICPE) : installation dite « Seveso » qui relève de la 
Directive Seveso. Elles sont représentées par «  les usines, ateliers, dépôts, chantiers et, d’une manière 
générale les installations exploitées ou détenues par tout personne physique ou morale, publique ou 
privée, qui peuvent présenter des dangers ou des inconvénients soit pour la commodité du voisinage, soit 
pour la santé, la sécurité, la salubrité publiques, soit pour l’agriculture, soit pour la protection de la nature, 
de l’environnement et des paysages, soit pour l’utilisation rationnelle de l’énergie, soit pour la 
conservation des sites et des monuments ainsi que des éléments du patrimoine archéologique » (article 
L. 511-1 du code de l’environnement) 
• Maîtrise du risque / risk assessment : actions de mise en œuvre des décisions du management du risque 
• Management du risque / risk management : activités coordonnées visant à diriger et piloter un 




• Matrice de criticité / criticity matrix : matrice probabilité / gravité 
• Mesure de prévention / protective measure : (d’après ISO/CEI 51) : méthodes utilisées pour réduire le 
risque (inclues la prévention intrinsèque, les dispositifs de protection, les équipements de protection 
individuelles, la formation) 
• Méthodes d’analyse de risques / risk analysis method: Les méthodes d’identification et d’analyse des 
risques visent à énumérer les risques présents dans une installation ou un procédé puis à les analyser, les 
évaluer et les diminuer en mettant en place des MMR (mesures de maîtrise de risques). 
• Mitigation / mitigation : action qui consiste à réduire ou à atténuer les dommages  
• Modes de défaillance / failure mode : l’observation d’une panne ou de ce qui ne fonctionne pas 
correctement 
• Mode de fonctionnement normal / normal operating mode : fonctionnement nominal 
• Mode de fonctionnement dégradé / degraded operating mode : la situation d’un système dont 
l’exploitation est poursuivie ou dont on essaie de poursuivre l’exploitation sans pour autant disposer de 
toutes les ressources fonctionnelles nécessaires ou normalement prévues à l’issue de son analyse des 
risques, que ces ressources soient organisationnelles ou techniques : personnes compétentes et en nombre 
suffisant, disponibilité d’un équipement, d’une utilité ou d’une fonction, manque de matières premières 
ou consommables...  
• Organe de sûreté (soupape de sécurité ou disque de rupture) / safety device (safety valve or rupture 
disc) : dispositif destiné à limiter toute surpression (ou dépression) accidentelle dans une enceinte sous 
pression 
• Phénomène dangereux (Ph D) / hazard : source potentielle de dommage ou cause capable de provoquer 
une lésion ou une atteinte à la santé ou phénomène physique pouvant engendrer des dommages 
majeurs (ex : incendie, explosion…); synonyme : danger  
• Prévention / prevention : ensemble de méthodes, de techniques et de mesures prises en vue de réduire 
l’occurrence d’un évènement redouté 
• Probabilité / probability : degré de vraisemblance pour qu’un évènement se produise. Au sens de 
l’article L 512-1 du code de l’environnement, la probabilité d’occurrence d’un accident est assimilée à 
sa fréquence d’occurrence future estimée sur l’installation considérée. Elle est en générale différente de 
la fréquence historique 
• Procédure / procedure : règle écrite d’organisation décrivant les responsabilités et l’enchaînement des 
tâches ou activités nécessaires à la réalisation d’un produit ou d’un service. 




les dommages provoqués par un évènement redouté 
• Redondance / redundancy : duplication d’équipements chargés d’assurer une fonction donnée afin que 
le système continue à maintenir son service en cas de défaillance d’un équipement 
• Réduction du risque / risk reduction : actions entreprises en vue de diminuer la probabilité, les 
conséquences négatives, ou les deux, associées à un risque 
• Règle / standard : prescription qui s’impose 
• Retour d’expérience (REX) / lessons learnt from accident : amélioration de la connaissance d’un 
système par l’observation, le recueil, l’analyse, le traitement des informations relatives au 
fonctionnement réel du système, à son environnement et à son impact sur l’environnement 
• Risque / risk : évaluation de l’exposition à un danger : combinaison de la probabilité d’occurrence d’un 
évènement redouté et de sa gravité. Définition du risque d’après une circulaire du ministère : possibilité 
de survenance d’un dommage résultant d’une exposition aux effets d’un phénomène dangereux 
• Risque résiduel / residual risk : risque subsistant après le traitement du risque 
• Risque tolérable / tolerable risk : risque accepté dans un certain contexte et fondé sur les valeurs 
admises par la société  
• Sécurité / safety : aptitude d’un système à fonctionner en maîtrisant à un niveau acceptable les risques 
pour les personnes, les biens et l’environnement 
• Sécurité / security : tout ce qui touche à la protection des personnes et du patrimoine en général (dont le 
patrimoine intellectuel) et des moyens pour y arriver
• Seuil / threshold : dans le contexte de l’instrumentation, valeur d’une grandeur au-delà de laquelle il est 
nécessaire de prévoir une information ou une action
• Situation dangereuse / harzardous situation : situation dans laquelle des personnes, des biens ou 
l’environnement sont exposés à un ou des phénomènes dangereux 
• Soupape de sûreté / safety valve : organe de sûreté de pression qui s’ouvre automatiquement à une 
valeur prédéterminée sous l’action de la seule pression du fluide et qui se referme automatiquement 
lorsque les conditions de service ont été rétablies
• Zone ALARP (aussi faible que raisonnablement possible) / ALARP zone (As Low As Reasonable 
Possible or Practicable) : domaine de la matrice de criticité où le risque est tolérable. 









Cette annexe permet de définir les différentes catégories des échelles de gravité et de probabilité. 
L’exemple des échelles de l’arrêté PCIG du 29 septembre 2005 est proposé. 
Tableau A-1 Échelle de gravité selon l’arrêté PCIG du 29 septembre 2005 












Cette annexe représente un diagramme utilisé pas Aspen Plus pour aider l’utilisateur au choix du 
modèle thermodynamique adéquat pour la représentation du système étudié. 
Cette proposition de module d’aide au choix du modèle thermodynamique est représentée sous forme 
de diagramme (Figure 3-3). Il existe quatre familles de modèles thermodynamiques sous Aspen Plus : 
• les méthodes « propriétés idéales » ; 
• les méthodes « équations d’état » dont les méthodes Lee-based, Peng-Robinson-based et 
Schwartzentruber-Renon ; 
• les méthodes  « coefficient d’activité »; 
• les méthodes  « spécialité » telles que celles utilisées pour la pétrochimie, les amines, etc. 





Cette annexe présente les méthodes de réglage des paramètres nécessaires au fonctionnement des 
systèmes de contrôle/commande. Elle repose sur les travaux de Luyben (2002). Cette méthode consiste en 
l’insertion d’un signal indiciel ou un dirac (on-off relay) dans la boucle de régulation. Le seul paramètre à 
spécifier est la hauteur h du signal. Cette hauteur représente 5 à 10% de l’échelle de la sortie du régulateur. 
La boucle oscille autour de la valeur consigne (SetPoint SP) et le signal de la variable d’action appelée dans 
cette annexe (OutPut OP) change à chaque fois que la variable régulée (ProcessVariable PV) croise la valeur 
consigne SP. La Figure D-1 présente les signaux PV et OP d’un test de synchronisation. L’amplitude 
maximale « a » du signal PV est utilisée pour calculer le gain maximal KU en utilisant la relation : KU= 4h/a
La période de PV est égale à la période d’oscillation. À partir de ces deux paramètres, les constantes 
de paramétrage des régulateurs PI et PID peuvent être calculées en utilisant une variété de méthodes qui ne 
requiert que la valeur du gain maximal et celle de la fréquence d’oscillation. Nous pouvons citer, la méthode 
Ziegler-Nichols et la méthode Tyreus-Luyben. 
Figure D-1 Le signal d’entrée et le signal de sortie d’un test de réglage d’un PID 
Ce test est largement utilisé que ce soit dans des installations industrielles ou en simulation car elle 
a plusieurs avantages : 
• La nécessité de spécifier qu’un seul paramètre (hauteur h), 
• le temps consacré au test et relativement court comparé à d’autres procédures telles que la méthode 
d’identification PRBS (Pseudo Random Binary Sequence), 
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• un test en boucle fermée, le système ne diverge pas de la valeur consigne, 
• une plage de fréquence obtenue précise, ce qui est impératif au design d’un régulateur en boucle fermée, 
cette dernière correspond à la fréquence d’oscillation du régulateur, 
• l’impact des variations de charge (load changes) qui surviennent pendant le test peuvent être détectés 
par l’obtention d’oscillations asymétriques dans l’évolution de la variable manipulée. 
Il faut noter que le signal PV est le signal après la survenue de retards et/ou des temps morts. Il est 
donc important que la valeur PV soit alimentée au régulateur et la valeur OP soit celle en sortie du régulateur. 
Dans certains cas, pour trouver la valeur de gain effective, il faut faire plusieurs essais. Si la valeur 
du gain est trop petite, la boucle n’oscille pas. Si la valeur est trop importante, l’intégrateur numérique est en 
difficulté. Nous obtenons alors soit un message d’erreur soit l’intégrateur prend des pas de temps tellement 
petits que la simulation s’arrête automatiquement. Connaissant les valeurs du gain maximal KU et de la 
période d’oscillation PU, il est possible de calculer les paramètres du régulateur. Il existe plusieurs méthodes 
qui ne nécessitent que ces deux paramètres : 
• la méthode de réglage Ziegler-Nichols appliquée pour un régulateur PI donne les relations suivantes : 
KP = KU/2,2 et TI= PU/1,2
• pour les applications en génie chimique ces constantes peuvent ne pas être adéquates. Il existe alors une 
deuxième méthode Tyreus-Luyben qui permet d’avoir une meilleure robustesse et des paramètres plus 
conservatifs avec les relations : KP = KU/3,2 et TI= 2,2 PU 
• les autres méthodes de réglage nécessitent la connaissance de plusieurs paramètres. La méthode IMC, 
par exemple, en nécessite trois et le procédé est approximé par une fonction de transfert de premier ordre 
avec un retard et un temps mort. G= Kp e-D.s/ (:.s+1)   
Si le gain Kp, le temps mort D et la constante de temps : de la boucle fermée sont connus. Alors les 
équations de calcul des paramètres sont les suivantes :  = max(1,7 D ; 0,2 :) et TI= : + D/2  
Le paramètre  est la constante de temps de la boucle fermée. Nous choisissons de ne pas présenter la 
méthode pour retrouver ces trois valeurs. Le test le permettant est détaillé dans le livre sur la régulation 







Cette annexe présente l’ensemble des calorimètres cités dans ce manuscrit ou utilisés par le 
laboratoire LSPC à l’INERIS pour la réalisation d’essais expérimentaux pour analyser nos mélanges. Un 
 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@4
Le calorimètre C80 est une technique isotherme dans le sens où l’appareil impose sa température à 
l’échantillon. Il s’agit également d’un calorimètre différentiel : deux cellules identiques sont placées dans 
deux fluxmètres solidaires d’une masse métallique se trouvant dans un thermostat à air dont la température 
est contrôlée. Les échanges thermiques sont contrôlés par l’intermédiaire d’un système de Peltier qui 
mesurent le flux thermique échangé. L’une des deux cellules est la cellule de mesure et l’autre est la cellule 
de référence. 
Le calorimètre de Calvet a un seuil de sensibilité plus bas que le DSC. Il est donc particulièrement 
utile pour la mesure de flux thermiques très faibles comme il est nécessaire d’en mesurer pour les études de 
sécurité s’appliquant aux grands stockages. Enfin, ce dernier présente les avantages de mettre en œuvre des 
volumes d’échantillons plus importants que dans les microcalorimètres. En outre, des dispositifs spécifiques 
permettent de mettre en contact deux produits dans l’enceinte du calorimètre et de mesure le flux de chaleur 
dégagé suite à cette mise en contact. La valeur mesurée est de -304 J/g de mélange soit -599,4 kJ/mol de 
Na2S2O3, le résultat de l’essai est illustré dans la Figure E-1. 
Figure E-1 Le mesure de l'enthalpie de réaction (C80) du mélange massique : thiosulfate de sodium 11% et 








Le Vent Sizing Package II (VSP II) est un calorimètre adiabatique commercialisé par Fauske 
Associates (FAI). Il est destiné à l’étude d’emballements de réactions dans le but, notamment, d’obtenir les 
données nécessaires au dimensionnement d’évents de sécurité.  
Les conditions de mise en œuvre d’un procédé ou les dérives de celui-ci sont reproduites dans une 
cellule métallique cylindrique d’environ 100 ml sous agitation, elle-même placée dans une enceinte de 
confinement de 4 litres en acier inoxydable qui présente une pression de service de 130 bar. L’inertie 
thermique de l’appareil de laboratoire doit donc être caractérisée par le facteur d’adiabaticité pour tenir 
compte de la capacité calorifique de la cellule (Laurent, 2011). La paroi de faible épaisseur de la cellule lui 
confère une capacité thermique faible devant celle de l’échantillon (le fournisseur indique qu’un facteur 
d’adiabaticité  de l’ordre de 1,05 à 1,08 peut être facilement obtenu pour des charges de 80 g d’échantillon 
liquide ou solide). Le chauffage de l’échantillon est assuré par une résistance chauffante directement en 
contact avec la cellule (Figure E-2). 
Le VSP II permet la réalisation d’emballements en conditions adiabatiques grâce à une autre 
résistance chauffante, qui englobe la cellule de mesure et constitue le four de garde. Le système de régulation 
de température maintient la température du four de garde égale à la température de l’échantillon. 
L’adiabaticité est ainsi approchée. Il est possible de réaliser dans cet appareil des essais en cellule ouverte ou 
en cellule fermée. Dans le cas où l’échantillon est introduit dans une cellule fermée, la pression dans 
l’enceinte de confinement est régulée tout au long de l’expérience afin d’éviter l’éclatement ou l’écrasement 
de celle-ci.  
Les paramètres suivants sont enregistrés en permanence pendant l’essai : 
• La température de l’échantillon : T1, 
• La température du four de garde assurant la régulation de température : T2, 
• La pression dans la cellule de mesure : P1, 




Figure E-2 Schéma du calorimètre VSP II 
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Dans une cellule de test fermée en acier inox d’un volume de 100 mL ont été introduits 4,63 g de 
Na2S2O3 et 40,87 g d’eau. L’agitation (400 rpm) a été déclenchée. Le mélange a ensuite été chauffé de la 
température ambiante (23°C) à 60°C à une vitesse de 2°C/min. Puis la température a été maintenue à 60°C. 
Par la suite, 7 g de solution de H2O2 à 30 % (à température ambiante) ont ensuite été injectés dans la cellule 
de test. Dès l’injection, la programmation en température a basculé en mode adiabatique. Le mode 
adiabatique a été maintenu jusqu’à la 116ème minute. Le refroidissement a ensuite été déclenché. 
, *
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La calorimétrie différentielle à balayage (DSC : Differential Scanning Calorimetry) est une méthode 
dite de « screening » qui permet de tester préalablement des échantillons, solides ou liquides, qui feront 
ensuite l’objet d’études plus approfondies. La DSC est une technique de microcalorimétrie dans laquelle un 
échantillon de quelques milligrammes à quelques dizaines de milligrammes est placé dans un creuset fermé 
qui est ensuite posé ou inséré dans un fluxmètre constitué d’un assemblage de thermocouples. Un creuset 
vide ou contenant un corps inerte, est placé dans le même dispositif pour servir de référence. Lors des mesures 
réalisées en balayage de température, ces deux creusets sont chauffés dans un four dont la température est 
programmée suivant une fonction rampe. Le principe consiste à réguler la température au sein des deux 
creusets afin qu’aucune différence de température n’apparaisse entre l’échantillon et la référence (Figure E-
3). La mise en œuvre de cette régulation est réalisée par compensation des puissances thermiques dissipées 
," #!?
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dans chacun des creusets (DSC dite à compensation de chaleur). La comparaison des deux signaux de 
puissance permet de détecter une activité thermique de l’échantillon et d’évaluer l’énergie s’y rapportant sur 
une gamme de température pouvant aller de -150°C à 700°C (Benaissa, 2006). 
•
Figure E-3 Une vue en coupe et le schéma d’une DSC 
Les thermogrammes classiques représentent la variation de la puissance thermique en fonction de la 
température et/ou du temps et leur analyse donnent accès aux informations suivantes : 
• la température Td de début d’exothermie, 
• le domaine de température où est observée cette exothermie, 
• l’enthalpie réactionnelle ou de décomposition obtenue par intégration du pic exothermique du 
thermogramme, 
• la forme caractéristique du pic exothermique, 
• l’influence éventuelle de la nature du matériau des creusets, 
• l’influence potentielle d’additifs ou d’impuretés sur la stabilité de la substance étudiée, 
• l’interprétation cinétique de l’exothermie due à des réactions de type Arrhénius (Laurent, 2011). 
Le principal avantage des mesures effectuées en DSC réside dans la rapidité de mise en œuvre de 
cette technique, permettant d’acquérir une vue d’ensemble (screening) de l’activité thermique (fusion, 
réaction, décomposition) d’une substance en utilisant des échantillons de très petite quantité (mg), en général 
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La Figure E-4 représente le résultat expérimental de l’essai DSC. Cet essai a été réalisé sur un 
échantillon du mélange ayant été testé préalablement dans le VSP II. 
Figure E-4 Thermogramme DSC sur la masse réactionnelle obtenue après l’essai VSP 
+ ;(
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Cette annexe a pour objectif de présenter les différents calorimètres et appareils cités dans ce 
manuscrit. Une explication du principe d’utilisation et des protocoles est exposée. 
L’analyse thermique différentielle (ATD) est une technique mesurant la différence de température 
entre un échantillon et un produit de référence (un produit thermiquement inerte) en fonction du temps ou de 
la température quand la température est suivie sous atmosphère contrôlée. L’analyse thermique différentielle 
est une méthode permettant la détection des modifications aussi bien pour les produits sous forme gazeuse 
que liquide ou solide. La Figure E-5 présente un schéma de l’appareil. 
+"5%"#'&" #!?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Figure E-5 Schéma de principe d’un appareil d’analyse thermique 
L’analyse thermique différentielle est une méthode répandue. L’appareil d’ATD est constitué d’une 
enceinte dont la température, relativement homogène, peut être programmée pour croître ou décroître. Cette 
enceinte contient un échantillon et un corps de référence inerte, le témoin, ainsi que deux thermocouples 
placés respectivement sur l’échantillon et le témoin. Les compartiments contenant le témoin et de 
l’échantillon sont illustrés sur la Figure E-5. Toute réaction exo ou endothermique de l’échantillon est 
détectée et se traduit par l’apparition d’un pic sur le graphe traduisant la variation de la puissance thermique 
dégagée par l’échantillon en fonction du temps. Le principe de la mesure consiste à examiner l’échantillon 
chauffé dans une capsule fermée ou, parfois, ouverte. Le flux thermique absorbé ou produit par l’échantillon 
est mesuré en comparant le flux thermique échangé par la cellule contenant l’échantillon à celui échangé par 
une cellule jumelle vide, placée dans les mêmes conditions. Au cours du chauffage, l’appareil impose sa 
température à l’échantillon c’est pourquoi cette méthode est dite “ Isotherme”. Comme c’est le cas pour la 
DSC, il existe deux méthodes de mesure distinctes :  
• La progression de température : dans laquelle la température augmente régulièrement en fonction du 
temps (2°C/min à 5°C/min). Cette méthode donne des résultats exploitables lorsque la décomposition 
thermique obéit à la loi de type Arrhenius.  
• L’exposition isotherme : dans laquelle la température est fixée pour des durées variables. Cette méthode 





Cette annexe a pour objectif de présenter le résultat de l’analyse HAZOP appliquée au réacteur semi-
batch mettant en œuvre la réaction d’oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogène. 
Dans le Tableau F-1, la première colonne présente les dérives obtenues en appliquant les mots clés 
aux paramètres pertinents, la deuxième colonne présente les causes pouvant engendrer chacune des dérives. 
Enfin, la troisième colonne énumère les conséquences qualitatives et les interrogations sur les effets 
qu’auraient les dérives. 
  
Annexe F L’analyse HAZOP sur le réacteur semi-batch
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Tableau F-1 L’analyse HAZOP sur le réacteur semi-batch de l’oxydation du thiosulfate de sodium 
Annexe F  L’analyse HAZOP sur le réacteur semi-batch

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Cette annexe présente la procédure utilisée pour le dimensionnement de la soupape de sécurité basée 
sur les travaux du DIERS (Etchells and Wilday, 1998) et ceux de (Jl Gustin, 2006). Un glossaire et une 
nomenclature propres au domaine du dimensionnement d’évents de sécurité sont présentés. Ce domaine fait 
objet de nombreux projets de recherche car la caractérisation des mélanges à évacuer et le bon 
dimensionnement des évents pose de nombreuses problématiques (Casson Moreno et al., 2015; Gustin, 
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Gassy, Gazogène : (système) système réactionnel pour lequel la pressurisation de l’enceinte est due à la 
production de gaz incondensables.
HEM Homogeneous Equilibrium Model : modèle d’écoulement diphasique homogène à l’équilibre.
Homogène (régime) : régime hydrodynamique tel que la phase gazeuse reste immobile au sens de la phase 
liquide. Il en résulte que la composition en phase gaz/vapeur à l’évent est la même que dans le réacteur.
Vapour, Vapogène : (système) système réactionnel pour lequel la pressurisation de l’enceinte est due à la 
production de vapeur. 
Hybride : (système) système réactionnel pour lequel la pressurisation de l’enceinte est due à la fois à la 
production de vapeurs et de gaz incondensables. 
Le dimensionnement de l’évent de sécurité
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Le dimensionnement des évents de sécurité soulève encore, même pour les experts, de nombreuses 
interrogations. En effet, les méthodes qui permettent de calculer l’aire nécessaire pour évacuer le flux généré 
par un emballement thermique sont complexes à mettre en place. À titre d’exemple, des essais inter 
laboratoires initiés par l’INERIS et le HSL en 2009 ont démontrés que le même problème de 
dimensionnement posée à six experts a abouti à six résultats différents (Véchot et al., 2011). Pour certains 
cas de figure, le dimensionnement est fiable et reproductif mais pour d’autres systèmes réactionnels le 
dimensionnement peut s’avérer majorant. Cette annexe a pour objectif de présenter la méthode utilisée pour 
calculer l’aire de l’évent pour un rejet diphasique et un système réactionnel vaporeux (Jl Gustin, 2006). Ce 
choix repose sur le cas de figure traité dans le Chapitre 4. Le cas des système gazogène et hybrides ne seront 
pas présentés ici, mais font l’objet de nombreux travaux scientifiques (JL Gustin, 2006; Gustin, 2009b). 
 ((
Le calcul de dimensionnement d’évent auquel on va procéder est soumis aux hypothèses suivantes 
en se basant sur les études résumées dans le Workbook du DIERS (Etchells and Wilday, 1998) : 
• La viscosité est inférieure à 100 cP ; 
• La capacité calorifique du milieu est supposée égale à celle de l’eau ;  
• L’enthalpie de vaporisation de l’eau reste constante en fonction de la température ; 









La méthode Oméga se base sur une équation d’état qui lie le volume spécifique d’un mélange 
diphasique dans un système d’évacuation à la pression à un point donné. Nous appliquons la méthode Oméga 
en calculant la valeur de . Les hypothèses considérées pour l’application de cette méthode sont : 
• l’écoulement est turbulent. 
• l’écoulement est bi-phasique homogène (pas de glissement entre les deux phases). 
• l’équilibre liquide/vapeur est maintenu et le processus de vaporisation est isentropique. 
• le facteur de friction est constant. 
;  <3= > ?@A3 BAC8CD
7
(G-1) 
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Avec : 
AC  E5C  E5F (G-2) 
3 : fraction de vide dans le réacteur 
k : coefficient isentropique des gaz ou vapeurs 
Tr : température à l’ouverture de la soupape de sécurité (K) 
Pr : pression à l’ouverture de la soupape de sécurité (Pa) 
À partir de la valeur de  calculée et en s’appuyant sur l’abaque (figure 2), on déduit la valeur de 
G0c* et on calcule G0c en utilisant l’équation 4. 
G0c = G0c* (P0 0)1/2 (G-3) 
En pratique, les pression P0 et Pr sont supposées égales. 
Selon la valeur de  la phase de l’évacuation est déterminée : 
<1 Le rejet est diphasique gazogène 
>1 Le rejet est diphasique vapogène 
=1 Le rejet est monophasique gazeux 
On se place en condition de stagnation pour déterminer la valeur de , c'est-à-dire les conditions 
dans l’enceinte au moment de l’ouverture de l’évent sous la pression Pr et la température Tr. Les résultats 
obtenus sont les valeurs de  et de G0c* (cf. l’abaque Figure G-1), ce qui permet de calculer G le débit 







On calcule la capacité d’évacuation par unité de surface en utilisant la méthode de Leung pour les 
systèmes vaporeux. Elle considère plusieurs hypothèses : 
• Le débit massique de rejet diphasique W et le flux massique diphasique G sont constants pendant le 
fonctionnement. 
• La chaleur exothermique q par unité de masse de mélange réactionnel, produite par la réaction, est 
constante et prend une valeur moyenne appropriée. 
• Les propriétés thermodynamiques Cp, hfg et vfg sont constantes. 
• Les valeurs maximales de la pression et de la température sont atteintes simultanément. 
Le dimensionnement de l’évent de sécurité
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• Les chaleurs massiques à volume constant et à pression constante sont similaires : Cp= Cv. 







H   ?P&QRQS 2TUVH   ?P RS  (G-5) 
mR : masse du milieu réactionnel  
V : volume du réacteur 
Cp : chaleur massique du milieu réactionnel J.kg-1 K-1
hfg : enthalpie massique de vaporisation kJ.kg-1
RS  = RWXYRZSWXYSZ  : variation de la température entre Tmax et Tr par rapport au temps K.s-1 @	
: température correspondant à la pression maximale de résistance du  réacteur ici 	

@ : Température à l’instant de l’ouverture de la soupape de sécurité ou du disque de rupture
	
: l’instant où @	
 est atteinte 
: l’instant où @ est atteinte  
Selon si la dérivée (
QRQS)r est calculée à la pression de rupture ou que l’on utilise la valeur RS  dans 




L’aire de l’évent est calculée comme suit :  
[  G\ (G-6) 
Les valeurs de W (cf. G.3) et de G (cf. G.2) permettent de calculer l’aire de l’évent A. Les évents de 
sécurité sont référencés selon leurs dimension. Le diamètre est calculé et l’évent ayant la dimension 
appropriée est choisi. 
+#' "%&5"5'%&#
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Figure G-1 Écoulements diphasiques avec vaporisation et sans vaporisation dans les orifices assimilés à des 
tuyères idéales (Jl Gustin, 2006)
Figure G-2 L’organigramme des étapes de calcul du flux massique G (méthode Omega) 




Les valeurs nécessaires pour appliquer la méthode oméga sont résumé dans la partie suivante qui 
résume les étapes de dimensionnement de la soupape de sécurité. Ce calcul est celui relatif au cas d’étude du 
chapitre 4. 
Les valeurs de k et de Cv sont des approximations basées sur le fait que les concentrations des 
produits dans l’eau sont très faibles (1% molaire).
Les paramètres relatifs au contenu du réacteur : 
Le calcul de   : 


































Le calcul de W et du diamètre : 
Nous considérons la valeur du diamètre égale à 5 cm comme dimension majorée de la soupape de sécurité 












Cette annexe présente les cas de scenarii de dérives présentés dans le chapitre 4. Elle propose, pour 
chaque scénario, les graphiques associés illustrant les effets de la dérive. Un tableau récapitulatif des 
paramètres de la quantification des effets est présenté dans la partie 4.3.2.4. 
Le cas d’étude traité dans le chapitre 4 implique une réaction exothermique. Ici, nous présentons les 
scenarii de dérives relatifs au refroidissement. Une description détaillée des étapes de chaque scénario est 
donnée. 
Scénario S2: “Moins de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition de 
la température consigne (Tc = 343 K à t = 48 min)”; 
Les étapes du scénario S2 sont les suivantes : 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température Setpoint fixée à 70°C au lieu de 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 pendant 60 min 
Figure H-1 L’évolution de la température et des quantités de matières (S2) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Figure H-2 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S2) 
Scénario S3: “Moins de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition de 
la température consigne (Tc = 393 K à t = 48 min)”;
Les étapes du scénario S3 sont les suivantes : 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée à 90°C au lieu de 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 pendant 60 min 
Figure H-3 L’évolution de la température et des quantités de matières (S3) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Figure H-4 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S3) 
Scénario S4: “Moins de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition de 
la température consigne (Tc = 873 K à t = 48 min)”;
Les étapes du scénario S4 sont les suivantes : 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée à 600°C au lieu de 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 pendant 60 min 
Figure H-5 L’évolution de la température et des quantités de matières (S4) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Figure H-6 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S4) 
Scénario S5 : “ Plus de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition de la 
température consigne (Tc = 279 K à t = 48 min)”;
Les étapes du scénario S5 sont les suivantes : 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée à 6°C au lieu de 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 pendant 60 min 
Figure H-7 L’évolution de la température et des quantités de matières (S5) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 

235 
Figure H-8 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S5) 
Scénario S6 : “Plus de concentration en réactif H2O2 dû à une erreur procédurale de l’opérateur lors de la 
préparation de la solution (concentration molaire doublée en réactif H2O2)”; 
Les étapes du scénario S6 sont les suivantes : 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée à 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 à concentration molaire erronée pendant 60 min 
Figure H-9 L’évolution de la température et des quantités de matières (S6) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Figure H-10 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S6) 
Scénario S7 : “ Plus de concentration en réactif H2O2 dû à une erreur procédurale de l’opérateur lors de la 
préparation de la solution (réactif H2O2 pur, pas de dilution)”; 
Les étapes du scénario S7 sont les suivantes : 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée à 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 pur pendant 60 min 
Figure H-11 L’évolution de la température et des quantités de matières (S7) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Figure H-12 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S7) 
Scénario S9 : “Plus de température dû à la perte de refroidissement à la date de début de la coulée (t = 48 
min) et PSV sous dimensionnée (D = 1cm)”  
Les étapes du scénario S9 sont les suivantes : 
• PSV sous dimensionnée 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée à 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 pendant 60 min et perte de refroidissement 
Figure H-13 L’évolution de la température et des quantités de matières (S9) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Figure H-14 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S9) 
Scénario S10 : “Plus de température dû à la perte de refroidissement à la date de début de la coulée (t = 48 
min) et PSV bloquée fermée”. Ce scénario décrira ce qui se passerait si la soupape de sécurité ne s’ouvre 
pas” 
Les étapes du scénario S10 sont les suivantes : 
• PSV bloquée fermée (D = 0,1 cm) 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée à 60°C  
• la coulée du réactif H2O2 pendant 60 min et perte de refroidissement 
Figure H-15 L’évolution de la température et des quantités de matières (S10) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Figure H-16 L’évolution de la pression et du débit d’évacuation de la PSV (S10) 
Scénario S11 : “Plus de refroidissement dû à une erreur procédurale d’un opérateur lors de la définition de 
la température consigne (t = 48 min) et la température revient à la valeur de conditions opératoires normales 
de 333,15 K à la fin de l’étape de la coulée (t = 144 min)”. 
Les étapes du scénario S11 sont les suivantes : 
• l’alimentation du réactif Na2S2O3 dilué pendant 20 min 
• le chauffage du contenu du réacteur jusqu'à atteindre 60°C 
• la température consigne fixée 6°C au lieu de  60°C 
• la coulée du réactif H2O2 pendant 60 min 
• La température consigne est corrigée par l’opérateur et remise à 60°C à t = 144 min 
Figure H-17 L’évolution de la température et des quantités de matières (S11) 
Annexe H Les résultats numériques de simulation des dérives 
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Cette annexe présente l’approche simplifiée utilisée pour comparer le flux de chaleur volumique 
produit par la réaction et la capacité d’évacuation du fluide de refroidissement. 
Dans cette approche, la puissance de refroidissement et la puissance générée par la réaction sont des 
variables constantes et sont appelées qcool et qrmax, respectivement. 
Le flux de chaleur dégagé suite à la réaction de sulfonation dépend de la durée de la coulée. En 
pratique, le flux de chaleur maximal qrmax est mesuré en utilisant un calorimètre réactionnel. Ici, cette valeur 
a été calculée (I-1) grâce à la simulation dynamique de la conduite de la réaction pour chacun des différents 
couples (Tc ; tcoulée). Les expressions des deux paramètres sont données : 
qrmax = max(r. Hr) (I-1) 
qcool = UA. (Tc-Tmedium)/V (I-2) 
Nous représentons dans un graphique les valeurs de qcool et de qrmax afin de les comparer. La Figure 
I-1 montre que pour une température consigne de 80°C la capacité de refroidissement qcool est limitée (la 
différence entre Tc et Tmedium est de 10°C). Les points du graphique représentant les flux de chaleur maximaux 
dûs à la réaction (qrmax) sont tous en dessus du point représentant la capacité d’évacuation de la chaleur par 
le système de refroidissement (qcool), comme illustré sur la Figure I-1. Autrement dit, pour tous les couples 
(80°C ; 2 h), (80°C ; 4 h), (80°C ; 6 h) et (80°C ; 8 h) les valeurs de qrmax sont supérieures à la valeur de qcool.  
Pour une température consigne égale à 90°C, seule une durée de coulée de 8 h (le couple (90°C ; 8 h) 
permettra d’avoir un qrmax inférieur à la valeur de qcool (Figure I-1). Une température consigne égale à 100°C 
quant à elle, a une valeur de qrmax inférieure à la valeur de qcool pour les couples (100°C ; 6 h) (100°C ; 8 h). 
Les températures Tc = 110°C et Tc = 120°C ont des capacités d’évacuation de la chaleur par le système de 
refroidissement qrmax inférieures à qcool, pour les durées de coulée tcoulée = 4 h, tcoulée = 6 h et tcoulée= 8 h 
(les points sont en dessous de la courbe de qcool). 
Nous obtenons donc neuf couples (température consigne « Tc » ; durée de coulée « tcoulée ») 
permettant d’avoir un flux de chaleur maximal dû à la réaction inférieure à la capacité d’évacuation de la 
chaleur par le système de refroidissement tout au long de la mise en œuvre de la réaction que sont: 
(90°C ; 8 h), (100°C ; 6 h), (100°C ; 8 h), (110°C ; 4 h), (110°C ; 6 h), (110°C ; 8 h), (120°C ; 4 h), 
(120°C ; 6 h) et (120°C ; 8 h). En revanche, les écarts entre qrmax et qcool, pour les onze couples restants, 
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causeront un réchauffement du contenu du réacteur car ils ne pourront pas être évacués. Néanmoins, en ne 
nous basons que sur le calcul effectué pour tracé la Figure I-1, nous sommes dans l’incapacité d’avoir le 
profil de cet écart (quantifier son amplitude et obtenir la durée pendant laquelle qrmax>qcool).  
De plus, le fait de faire une approximation de la capacité de refroidissement par qcool ne prend pas en 
compte la dépendance de cette grandeur des autres paramètres tels que UA, T(t) qui fluctuent pendant la 
coulée et dépendent, par conséquent, du temps. 





Cette annexe permet de présenter pour différentes valeurs de températures consignes Tc et différentes 
valeurs de durées de la coulée tcoulée.
Une réaction de sulfonation dans réacteur semi-batch est étudiéé. Le fluide de refroidissement est à 
une température Tmedium = 70°C à cause de la fusion du réactif C6H4ClNO2 à 80°C. La durée de la coulée 
ainsi que la température opératoire sont des paramètres qui agissent sur le bilan thermique d’un réacteur. 
Dans cette annexe, des températures opératoires et durées de coulée sont considérées afin d’optimiser les 
paramètres et garantir la sécurité. Nous présentons les cas qui sont traités dans ce travail, dont les résultats 
ont été exploités et dont les profils ne figurent pas dans le corps du manuscrit. L’alimentation du réacteur en 
C6H4ClNO2 dure 30 min et la coulée de H2SO4 commence à la fin de cette étape. Le flux de chaleur dû à la 
chaleur connait une diminution à chaque fin de coulée pour les quatre cas de figure de tcoulée. Les 16 figures 
montrent que l’écart entre qr(t) et qc(t) diminue lorsque la durée de la coulée augmente. Ici, nous nous 
contentons de commenter quantitativement les allures des courbes, la quantification des paramètres T(t), qr(t) 
et qc(t) est exploitée dans le corps du manuscrit. 
Figure J-1 Les profils de qr, qcool et de la température pour Tc= 90°C 
La Figure J-1 montre que les fluctuations les plus importantes de T(t) sont celles observées pour les 
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cas de tcoulée = 2 h et tcoulée = 4 h. Grâce à la régulation de la température, l’écart entre qr(t) et qc(t) est 
minimisé dans les cas de tcoulée = 6 h et tcoulée = 8 h. 
Figure J-2 Les profils de qr(t), qc(t) et de la température pour Tc= 100°C 
La  Figure J-2 montre que l’écart entre qr(t) et qc(t) et les fluctuations les plus importantes de T(t) 
sont celles observées pour les cas de tcoulée = 2 h. la différence entre Tmedium et T(t) permet d’avoir une 
capacité de refroidissement suffisante pour les cas de tcoulée = 6 h et tcoulée = 8 h. 
La Figure J-3 qui présente le cas de Tc = 110°C et la Figure J-4 le cas  de Tc = 120°C, permettent 
une régulation de T(t) qui est égale à la consigne Tc pour les trois durées : tcoulée = 4 h, tcoulée = 6 h et tcoulée 
= 8 h. Ces cas sont des candidats potentiels pour la conduite du procédé. 
Le retard de la réponse du régulateur de température apparaît dans les deux cas (Tc = 110°C, tcoulée 
= 2 h) et (Tc = 120°C, tcoulée = 2 h), où la valeur de qc(t) s’annule pour ensuite se corriger afin de maintenir 
la température à la valeur consigne. 
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Figure J-3 Les profils de qr(t), qc(t) et de la température pour Tc= 110°C  










Cette annexe a pour objectif de démontrer au travers de la description du fonctionnement d’une 
colonne à distiller, les effets d’une variation de la chauffe au rebouilleur. 
Afin de justifier et démontrer les tendances des évolutions des différents paramètres lors d’une 
dérive, nous allons faire un rappel des équations principales représentant les bilans et les droites opératoires 
d’une colonne. En supposons un mélange pseudo-binaire, l’étude des divers paramètres peut être basée sur 
la méthode graphique Mac Cabe et Thiele. Nous considérons une colonne à distiller à taux de reflux constant. 
U ;;(	

Nous considérons une colonne de distillation classique continue illustrée dans la Figure K-1
Figure K-1. Cette colonne comporte six étages théoriques ; elle est alimentée en liquide bouillant et 
le distillat est liquide à sa température d’ébullition. Le condenseur ne participe pas à la séparation (il n’est 
pas considéré comme un étage théorique). 
U$-#9 &' "'#!#&#'&2"&99"
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Figure K-1 Le schéma d’une colonne à distiller 
Le bilan global s’écrit : 
]#  ]$ > ]% (K-1) 
Le bilan sur le constituant le plus volatil est : 
]#"#  ]$"$ > ]%"% (K-2)
On obtient des équations G-1 et G-2 : 
]%&"#  "%2  ]$&"$  "#2 (K-3)
Dans la section d’enrichissement : Les hypothèses précédentes impliquent que le débit du résidu est égal 
au débit du liquide sortant du plateau (L = ]) et la somme du débit de reflux et du débit du distillat est égale 
au débit de vapeur V (V= ]+]$), cela permet de définir la pente de la droites opératoire de la section 
d’enrichissement. On obtient : 
] K^  1 -]$ K^ (K-4)
Dans la section d’appauvrissement : Les hypothèses précédentes impliquent que la somme du débit 
d’alimentation et du débit de reflux est égal au débit du liquide sortant du plateau (L = ]# > ]). De plus, la 
somme du débit de la vapeur entrant dans un plateau et du débit d’alimentation est égal au débit du liquide 
sortant du plateau (L = K > ]%). On obtient en ajoutant l’équation G-1 aux deux précédentes égalités: 







Si le chauffage diminue, la pente de la droite d’enrichissement diminue (équation K-4) et celle de la 
droite opératoire d’appauvrissement augmente (équation K-5). L’allure est représenté sur la Figure K-2. 
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Figure K-2 Le schéma de l’influence d’une réduction de chauffage sur une colonne à distiller (Mac Cabe et 
Thiele) (Cicile, 1999) 
L’équation K-3) montre que &"#  "%2 et &"$  "#2 varient dans des sens inverse car FW augmente 
et FD diminue. La représentation de l’évolution est schématisée dans la Figure K-2.  
La composition de l’alimentation ne varie pas &"# = cste). Nous concluons donc que la réduction du 
chauffage, augmente à la fois "% le titre du produit le plus volatil dans le résidu et le titre du produit le plus 
volatil dans le distillat "$. Nous résumons donc l’impact d’une diminution de chauffe dans une colonne de 
distillation à taux de reflux fixé. En plus de l’influence sur "% et "$ (les titres en produit le plus volatile), le 
Tableau K-1 nous indique la tendance de variation de la température en tête de colonne, de la température en 
pied de colonne, de la perte de charge totale de la colonne ainsi que celle du débit du distillat. 






Cette annexe présente les corrélations utilisées dans le calcul des taux d’engorgement sur Aspen Plus 
Dynamics. 
 (D
L’application de cette corrélation requiert l’utilisation d’abaques mais aussi le calcul de paramètres 
dont : 
Csb,flood = Uf &73_ 237` abacYab (L-1)
Uf :vitesse du gaz à l’engorgement 
d : Tension surfacique (dyn/cm) 
51 5/: masse volumique du gaz, du liquide (kg/m3) 
Paramètre représentant le rapport des énergies cinétique liquide/vapeur : 
efg  hi j5C5F
Avec: 
(L-2)
L : débit massique du liquide quittant le plateau 
G : débit massique de la vapeur entrant dans le plateau 





Dans une colonne à garnissage, l’engorgement est caractérisé par une violente augmentation de la 
perte de charge, une diminution de l’efficacité du transfert de masse et un entrainement du liquide. 




Ce dernier décrit le rapport entre du moment de la force de la vapeur qui entraine les gouttelettes de 
liquide et le débit du liquide. 
Avec : 
]*: Facteur du garnissage 
\: débit massique de la vapeur par unité de surface (lb/s/ft²) 












































































































































































































ALARP : As Low As Reasonable Possible or Practicable 
APR : Analyse Préliminaire des Risques 
ARIA : Analyse Recherche et Information sur les Accidents 
ATEX: ATmosphère EXplosive 
CSTR: Continuous Stirred-Tank Reactor  


















































HAZOP : Hazard and Operability studies 
HEM: Homogeneous Equilibrium Model 
ICPE : Installations Classées pour la Protection de l’Environnement 
LIE: Limite Inférieure d’Explosivité 
LSE: Limite Supérieure d’Explosivité 
MMR : Mesure de Maîtrise de Risques (barrières de sécurité) 
REX : Retour d’EXpérience 












AFNOR, 2016. IEC 61882:2016 Hazard and operability studies (HAZOP studies), Études de danger et 
d’exploitabilité (études HAZOP) 1–124. 
AFNOR, 2014. Aspects liés à la sécurité Principes directeurs pour les inclure dans les normes. 
AFNOR, 2010. Gestion des risques et les techniques d’évaluation des risques. 
AFNOR, 2009. Management du risque Vocabulaire. 
Alileche, N., Cozzani, V., Reniers, G., Estel, L., 2015. Thresholds for domino effects and safety distances in the 
process industry: A review of approaches and regulations. Reliab. Eng. Syst. Saf. 143, 74–84. 
https://doi.org/10.1016/j.ress.2015.04.007 
Alileche, N., Olivier, D., Estel, L., Cozzani, V., 2017. Analysis of domino effect in the process industry using the 
event tree method. Saf. Sci. 97, 10–19. https://doi.org/10.1016/j.ssci.2015.12.028 
API, 2008. API 520 Sizing, Selection and Installation of Pressure Relieving Devices in Refineries, Part I - Sizing 
and Selection. API Standard 520. 
API, 2007. API 521 Pressure-relieving and depressuring systems. Api. 
AspenTech, 2017. http://support.aspentech.com/. 
B 
Babu, A.S., Londhe, B., 2014. Dynamics of Ethyl Benzene Synthesis Using Aspen Dynamics. Int. J. Sci. Eng. 
Technol. 950, 946–950. 
Baybutt, P., 2015a. Calibration of risk matrices for process safety. J. Loss Prev. Process Ind. 38, 163–168. 
https://doi.org/10.1016/j.jlp.2015.09.010 
Baybutt, P., 2015b. A critique of the Hazard and Operability (HAZOP) study. J. Loss Prev. Process Ind. 33, 52–
58. https://doi.org/10.1016/j.jlp.2014.11.010 
Benaissa, W., 2006. Thèse: Développement d’une méthodologie pour la conduite en sécurité d’un réacteur 
continu intensifié. L’Institut National Polytechnique de Toulouse. 
Benkouider,  a. M., Kessas, R., Yahiaoui,  a., Buvat, J.C., Guella, S., 2012. A hybrid approach to faults detection 
and diagnosis in batch and semi-batch reactors by using EKF and neural network classifier. J. Loss Prev. 
Process Ind. 25, 694–702. https://doi.org/10.1016/j.jlp.2012.03.005 
Bezzo, F., Bernardi, R., Cremonese, G., Finco, M., Barolo, M., 2004. Using process simulators for steady-state 
and dynamic plant analysis 82, 499–512. 
Bodizs, L., Hahn, M., Rix, A., Schallenberg, J., 2015. Dynamic models for safety shutdown of distillation 
columns. Chem. Eng. Res. Des. 99, 208–214. https://doi.org/10.1016/j.cherd.2015.03.030 
Bridges, W.G., Kirkman, J.Q., Lorenzo, D.K., 1994. Include human errors in process hazard analyses. Chem. 
Eng. Prog. 5, 74–81. 
Bibliographie 
262 
Bui, M., Gunawan, I., Verheyen, V., Feron, P., Meuleman, E., Adeloju, S., 2014. Dynamic modelling and 
optimisation of flexible operation in post-combustion CO2 capture plants—A review. Comput. Chem. 
Eng. 61, 245–265. https://doi.org/10.1016/j.compchemeng.2013.11.015 
C 
Casson Moreno, V., Kanes, R., Wilday, J., Véchot, L., 2015. Modeling of the venting of an untempered system 
under runaway conditions. J. Loss Prev. Process Ind. 36. https://doi.org/10.1016/j.jlp.2015.04.016 
CCPS AICHE, 2008. Guidelines for Hazard Evaluation Procedures Third Edition. 
Cefic the European Chemical Industry Association, 2017. MPG: PRODUCTION. 
Chetouani, Y., Mouhab, N., Cosmao, J.-M., Estel, L., 2004. Dynamic model-based technique for detecting faults 
in a chemical reactor. Process Saf. Prog. 22, 183–190. https://doi.org/10.1002/prs.680220308 
Cicile, J.C., 1999. Distillation. Absorption. Contrôle et régulation. Tech. l’ingénieur J2615 V2, 18. 
D 
Di Domenico, J., Vaz, C.A., Bezerrade Souza, M., 2014. Quantitative risk assessment integrated with process 
simulator for a new technology of methanol production plant using recycled CO. J. Hazard. Mater. 274, 
164–72. https://doi.org/10.1016/j.jhazmat.2014.02.045 
Duijm, N.J., 2015. Recommendations on the use and design of risk matrices. Saf. Sci. 76, 21–31. 
https://doi.org/10.1016/j.ssci.2015.02.014 
E 
Eizenberg, S., Shacham, M., Brauner, N., 2006. Combining HAZOP with dynamic simulation—Applications for 
safety education. J. Loss Prev. Process Ind. 19, 754–761. https://doi.org/10.1016/j.jlp.2006.07.002 
Elgue, S., 2002. Optimisation de synthèses pharmaceutiques globales intégrant les aspects environnementaux et 
de sécurité. Institut National Polytechnique de Toulouse. 
Etchells, J., Wilday, J., 1998. Workbook for chemical reactor relief system sizing. 
European Chemical Industry Coucil CEFIC, 2012. Bulk Storage, peroxygens hydrogen peroxide 1–50. 
F 
Fierz-David, H.E., Blamgey, L., 1949. Fundamental processes of dye chemistry. Eastman Kodak Company, 
Rochester, New York. 
Fogler, H.S., 1999. Elements of chemical reaction engineering, Third Edit. ed, Elements of Chemical Reaction 
Engineering. New Jersey. https://doi.org/10.1016/0009-2509(87)80130-6 
Furusawa, T., Nishimura, H., Miyauchi, T., 1969. Experimental Study of A Bistable Continuous Stirred-Tank 





Gabbar, H. a., Hussain, S., Hosseini, A.H., 2014. Simulation-based fault propagation analysis—Application on 
hydrogen production plant. Process Saf. Environ. Prot. 92, 723–731. 
https://doi.org/10.1016/j.psep.2013.12.006 
Gabbar, H. a., Shinohara, S., Shimada, Y., Suzuki, K., 2003. Experiment on distributed dynamic simulation for 
safety design of chemical plants. Simul. Model. Pract. Theory 11, 109–123. https://doi.org/10.1016/S1569-
190X(03)00010-8 
Galante, E., Bordalo, D., Nobrega, M., 2014. Risk Assessment Methodology: Quantitative HazOp 3, 31–36. 
https://doi.org/10.5923/j.safety.20140302.01 
Gani, R., Grancharova, A., 1997. Dynamic Optimization of Differential- Algebraic Systems Through the 
Dynamic Simulator DYNSIM. 
Gera, V., Panahi, M., Skogestad, S., Kaistha, N., 2013. Economic Plantwide Control of the Cumene Process. Ind. 
Eng. Chem. Res. 52(2), 830–846. 
Gustin, J., 2006. Calcul d’évents: méthodes du DIERS: Systèmes à forte pression de vapeur. Tech. l’ingénieur. 
Sécurité Gest. des risques 33, 0–18. 
Gustin, J., 2006. Calcul d’évents: méthodes du DIERS Gassy Reactions. Tech. l’ingénieur. Sécurité Gest. des 
risques 33, 0–19. 
Gustin, J., 2006. Calcul d’évents: méthodes du DIERS Gassy Reactions. Tech. l’ingénieur. Sécurité Gest. des 
risques 33, 0–19. 
Gustin, J.L., 2009a. Calcul d’évents. Méthodes du DIERS: Systèmes hybrides. Tech. l’ingénieur. Sécurité Gest. 
des risques 33, 0–22. 
Gustin, J.L., 2009b. Calcul d’évents. Méthodes du DIERS-Systèmes hybrides. Tech. l’Ingénieur 33, 43. 
Gygax, R., 1988. Chemical reaction engineering for safety. Chem. Eng. Sci. 43, 1759–1771. 
I 
Iddir, O., 2014. Quantification du risque dans le cadre des études de dangers. Tech. l’ingénieur g4218, 1–42. 
Iddir, O., 2013. Principes d’évaluation de la probabilité de défaillance des Mesures de Maîtrise des Risques 
(MMR). Tech. l’Ingénieur 33, 1–18. 
IEC, 2006. IEC 60812:2006(E) Analysis techniques for system reliability – procedure for failure mode and effect 
analysis (FMEA) second ed. 
IEC, 2001. Etude de danger et d’exploitabilité études HAZOP IEC 61882. 
INERIS, 2017. INERIS - Institut National de l’Environnement Industriel et des Risques - Maîtriser le risque pour 
un développement durable. 
INERIS, 2015. Proposition d’une méthode quantitative d’évaluation des probabilités d’inflammation. 
Bibliographie 
264 
INERIS, 2009. Maîtrise des risques accidentels par les dispositions technologiques et organisationnelles 
Démarche d’évaluation des Barrières humaines de sécurité. 
INERIS, 2008. Évaluation des performances des barrières techniques de sécurité -  10. 
INERIS, 2007. UVCE dans un dépôt de liquides inflammables. 
INERIS, 2000. État de l’art des méthodes experimentales d’analyse de risque de l’emballement thermique. 
Ingham, J., Dunn, I.J., Heinzle, E., Prenosil, J.E., Snape, B., J., 2007. Chemical Engineering Dynamics. 
INRS, 2017. 
Isimite, J., Rubini, P., 2016. A dynamic HAZOP case study using the Texas City refinery explosion. J. Loss 
Prev. Process Ind. 40, 496–501. https://doi.org/10.1016/j.jlp.2016.01.025 
ISO, 2002. ISO 17776:2002(EN) Petroleum and natural gas industries – Offshore production installations – 
guidelines on tools and techniques for hazard identification and risk assessment. ISO. Genev. 
ISO 31010, 2010. Risk management – risk assessment techniques. 2010E, IEC/ISO 31010:2010. 
J 
Jain, P., Pasman, H.J., Waldram, S.P., Rogers, W.J., Mannan, M.S., 2016. Did we learn about risk control since 
Seveso? Yes, we surely did, but is it enough? An historical brief and problem analysis. J. Loss Prev. 
Process Ind. 1–13. https://doi.org/10.1016/j.jlp.2016.09.023 
Janosovsky, J., Danko, M., Labovsky, J., Jelemensky, L., 2017. The role of a commercial process simulator in 
computer aided HAZOP approach 12–21. 
Joulia, X., 2008. Simulateurs de procédés. Tech. l’ingénieur 24. 
K 
Kang, J., Guo, L., 2016. HAZOP analysis based on sensitivity evaluation. Saf. Sci. 88, 26–32. 
https://doi.org/10.1016/j.ssci.2016.04.018 
Karel, P., Tomas, Z., 2015. Multimedia Teaching Aid for Students of Basics of Control Theory in MATLAB and 
SIMULINK. Procedia Eng. 100, 150–158. https://doi.org/10.1016/j.proeng.2015.01.353 
Kister, H., 1990. Distillation Operation. 
Kister, H.Z., 2003. What Caused Tower Malfunctions in the Last 50 Years? Chem. Eng. Res. Des. 81, 5–26. 
https://doi.org/10.1205/026387603321158159 
Kletz, T., 1999. HAZOP and HAZAN. 
Kletz, T.A., 2006. Accident investigation: Keep asking “why?” J. Hazard. Mater. 130, 69–75. 
https://doi.org/10.1016/j.jhazmat.2005.07.047 
Komulainen, T.M., Enemark-Rasmussen, R., Sin, G., Fletcher, J.P., Cameron, D., 2012. Experiences on dynamic 





Kongsberg Oil & Gas Technologies, 2013. K-Spice: A new and powerful dynamic process simulation tool - 
Kongsberg Gruppen. URL http://www.kongsberg.com/en/kogt/news/2009/june/0625_kpice/ (accessed 
3.10.15). 
L 
Labovská, Z., Labovský, J., Jelemenský, ., Dudáš, J., Markoš, J., 2014. Model-based hazard identification in 
multiphase chemical reactors. J. Loss Prev. Process Ind. 29, 155–162. 
https://doi.org/10.1016/j.jlp.2014.02.004 
Laurent, A., 2011. Sécurité des procédés chimiques Connaissances et méthodes d’analyse des risques. 
Laurent, A., Corriou, J., Perrin, L., 2017. Estimation préliminaire de la vulnérabilité par effet domino d’un 
stockage de liquides inflammables. Récents Progrès en Génie des Procédés, SFGP 1–8. 
Leung, J.C., Askonas, C.F., Burelbach, J.P., Fauske and Associates, 2000. The versatile VSP2: a tool for 
adiabatic thermal analysis and vent sizing applications. North Am. Therm. Anal. Soc. 28th Annu. Conf. 
Orlando, Oct. 4-6, 2000 1–6. 
Lo, S.N., Cholette, A., 1972. Experimental study on the optimum performance of an adiabatic MT reactor. Can. 
J. Chem. Eng. 50, 71–80. https://doi.org/10.1002/cjce.5450500113 
Lu, L., Liang, W., Zhang, L., Zhang, H., Lu, Z., Shan, J., 2015. A comprehensive risk evaluation method for 
natural gas pipelines by combining a risk matrix with a bow-tie model. J. Nat. Gas Sci. Eng. 25, 124–133. 
https://doi.org/10.1016/j.jngse.2015.04.029 
Lu, S., Lei, Z., Wu, J., Yang, B., 2011. Dynamic control analysis for manufacturing ethanol fuel via reactive 
distillation. Chem. Eng. Process. Process Intensif. 50, 1128–1136. 
https://doi.org/10.1016/j.cep.2011.09.006 
Ludwig, E.E., 1979. Applied process design for chemical and petrochemical plants. 
Luttrell, W.E., Wood, J.W., 2013. Toxic tips: Propylene oxide. J. Chem. Heal. Saf. 20, 55–56. 
https://doi.org/10.1016/j.jchas.2012.12.006 
Luyben, W., 2002. Plantwide Dynamic Simulators in Chemical Processing and Control. CRC Press. 
Luyben, W., 1996. Process modeling, simulation and control for chemical engineers. 
https://doi.org/10.1002/pol.1973.130110416 
Luyben, W.L., 2016. Control comparison of conventional and thermally coupled ternary extractive distillation 
processes. Chem. Eng. Res. Des. 106, 253–262. https://doi.org/10.1016/j.cherd.2015.11.021 
Luyben, W.L., 2015. Aspen Dynamics simulation of a middle-vessel batch distillation process. J. Process 
Control 33, 49–59. https://doi.org/10.1016/j.jprocont.2015.06.002 




Luyben, W.L., 2012b. Rigorous dynamic models for distillation safety analysis. Comput. Chem. Eng. 40, 110–
116. https://doi.org/10.1016/j.compchemeng.2012.02.019 
Luyben, W.L., 2010. Design and Control of the Cumene Process 719–734. 
Luyben, W.L., 2006a. Distillation Design and Control Using Aspen 343–345. 
Luyben, W.L., 2006b. Distillation Design and Control Using AspenTM Simulation. 
Luyben, W.L., Hendershot, D.C., 2004. Dynamic Disadvantages of Intensification in Inherently Safer Process 
Design. Ind. Eng. Chem. Res. 43, 384–396. https://doi.org/10.1021/ie030266p 
M 
Mac Dowell, N., Shah, N., 2015. The multi-period optimisation of an amine-based CO2 capture process 
integrated with a super-critical coal-fired power station for flexible operation. Comput. Chem. Eng. 74, 
169–183. https://doi.org/10.1016/j.compchemeng.2015.01.006 
Mac Dowell, N., Shah, N., 2013. Identification of the cost-optimal degree of CO2 capture: An optimisation study 
using dynamic process models. Int. J. Greenh. Gas Control 13, 44–58. 
https://doi.org/10.1016/j.ijggc.2012.11.029 
Maddison, N., Rogers, R.L., 1994. Chemical runaway - incidents and their causes. Chem. Technol. Eur. 28–31. 
Manca, D., Brambilla, S., 2012. Dynamic simulation of the BP Texas City refinery accident. J. Loss Prev. 
Process Ind. 25, 950–957. https://doi.org/10.1016/j.jlp.2012.05.008 
Manca, D., Brambilla, S., Colombo, S., 2013. Bridging between Virtual Reality and accident simulation for 
training of process-industry operators. Adv. Eng. Softw. 55, 1–9. 
https://doi.org/10.1016/j.advengsoft.2012.09.002 
Manenti, F., 2012. Natural gas operations: considerations on process transients, design, and control. ISA Trans. 
51, 317–24. https://doi.org/10.1016/j.isatra.2011.10.008 
Markos, J., Jelemensky, L., MOLNAR, A., 2005. Some considerations for safety analysis of chemical reactors. 
Chem. Eng. Res. Des. 167–176. 
Ministère de l’Écologie du Déveleppement durable et de l’Énergie, 2015. Inventaire 2015 des accidents 
technologiques. 
Ministère de l’Ecologie du Développement et de l’Aménagement Durables, 2005. Le plan de prévention des 
risques technologiques (PPRT)-Guide méthodologique. Dir. la prévention des pollutions des risques, Serv. 
l’Environnement Ind. 
Ministère de l’Environnement de l’Énergie et de la Mer, 2016. Inventaire des accidents technologiques survenus 
en 2015. 
Ministère de la Transition Écologique et Solidaire, 2017. Inventaire des accidents technologiques survenus en 
2016. 




Minko, W., 2008. Emballements thermiques de réactions: Etude des méthodes de dimensionnement des évents 
de sécurité applicables aux systèmes hybrides non tempérés. 
Mortureux, Y., 2014. Mesures de maîtrise des risques instrumentées (MMRI). Tech. l’Ingénieur se2090, 1–25. 
Murillo, C., Berdouzi, F., Olivier-Maget, N., Gabas, N., 2017. Deviation propagation analysis along an industrial 
process by using dynamic simulation. Récents Progrès en Génie des Procédés. 
N 
Neveux, T., 2013. Modélisation et optimisation des procédés de captage de CO2 par absorption chimique. 
Université de Lorraine. 
Ni, H., Chen, A., Chen, N., 2010. Some extensions on risk matrix approach. Saf. Sci. 48, 1269–1278. 
https://doi.org/10.1016/j.ssci.2010.04.005 
Nolan, D.P., 1994. Application of hazop and what-if safety review to the petroleum, petrochemical and chemical 
industries,. Noyes publications. 
O 
Olivier-maget, N., Hetreux, G., 2015. Fault detection and diagnosis using a hybrid dynamic 
simulator:application to industrial risk prevention. J. Eur. des Systèmes Autom. 49, 503–535. 
Olivier-maget, N., Hetreux, G., 2014. Fault detection and diagnosis using a hybrid dynamic simulator: 
application to industrial risk prevention. 10th Int. Conf. Model. Optim. Simul. - MOSIM’14. 
Omega simulation co., 2015. http://www.omegasim.co.jp/contents_e/company/news/030213/. URL 
http://www.omegasim.co.jp/contents_e/company/news/030213/ 
Omega Simulation co., 2015. Visual modeler for plant simulation. URL 
http://www.omegasim.co.jp/contents_e/product/vm/pdf/Visual Modeler(E).pdf 
P 
Pantelides, C.C., Nauta, M., Matzopoulos, M., Grove, H., 2015. Equation-Oriented Process Modelling 
Technology: Recent Advances & Current Perspectives. 5th Annu. TRC-Idemitsu Work. 
R 
Ramamurthi, Y., Sistu, P.B., Bequette, B.W., 1993. Control-relevant dynamic data reconciliation and parameter 
estimation. Comput. Chem. Eng. 17, 41–59. https://doi.org/10.1016/0098-1354(93)80004-7 
Redmill, F., Chudleigh, M., Catmur, J., 1999. System safety: HAZOP and software HAZOP. 
Rizal, D., Tani, S., Nishiyama, K., Suzuki, K., 2006. Safety and reliability analysis in a polyvinyl chloride batch 





Singh, S.K., Huh, R., 2016. Pressure relief sizing of reactive system using DIERS simplified methods and 
dynamic simulation method. J. Loss Prev. Process Ind. 44, 718–725. 
https://doi.org/10.1016/j.jlp.2016.08.017 
Stoessel, F., 2013. Sécurité thermique des procédés - Évaluation des risques d'emballement. 
Stoessel, F., 2009. Planning protection measures against runaway reactions using criticality classes. Process Saf. 
Environ. Prot. 87, 105–112. https://doi.org/10.1016/j.psep.2008.08.003 
Stoessel, F., 2008. Thermal Safety of Chemical Processes: Risk Assessment and Process Design. 
Stoessel, F., 1993. What is your thermal risk? Chem. Eng. Prog. 89, 68–75. 
Švandová, Z., Jelemenský, L., Markoš, J., Molnár,  a., 2005. Steady States Analysis and Dynamic Simulation as 
a Complement in the Hazop Study of Chemical Reactors. Process Saf. Environ. Prot. 83, 463–471. 
https://doi.org/10.1205/psep.04262 
T 
TI, 2016. Calcul d ’ évents . Méthodes du DIERS Systèmes hybrides. Tech. l’Ingénieur 33, 43. 
Tixier, J., Dusserre, G., Salvi, O., Gaston, D., 2002. Review of 62 risk analysis methodologies of industrial 
plants. J. Loss Prev. Process Ind. 15, 291–303. https://doi.org/10.1016/S0950-4230(02)00008-6 
Towler, G., Sinnott, R.K., 2012. Chemical Engineering Design: Principles, Practice and Economics of Plant and 
Process Design, Second Edi. ed. Butterworth-Heinemann. 
U 
USP Technologies, 2011. What are H2O2 stabilizers and will they affect my application?. 
V 
Valdes, O.R., Casson Moreno, V., Waldram, S., V??chot, L., Sam Mannan, M., 2016. Runaway decomposition 
of dicumyl peroxide by open cell adiabatic testing at different initial conditions. Process Saf. Environ. 
Prot. 102, 251–262. https://doi.org/10.1016/j.psep.2016.03.021 
Véchot, L., 2006. Sécurité des procédés. Emballement de réaction. Dimensionnement des évents de sécurité pour 
systèmes gassy ou hybrides non tempérés: outil, expériences et. 
Véchot, L., 2006. Sécurité des procédés. Emballement de réaction. Dimensionnement des évents de sécurité pour 
systèmes gassy ou hybrides non tempérés. 
Véchot, L., Kay, J., Wilday, J., 2011. Round robin vent sizing exercise on a gassy system: 40% dicumyl 
peroxide in butyrate solvent. Proceeding Hazards XXII Conf. IChemE Symp. Ser. 156 278–286. 
Vernières-Hassimi, L., Leveneur, S., 2015. Alternative method to prevent thermal runaway in case of error on 





Viger, S., 2017. Articulation ICPE et réglementation environnement. Tech. l’ingénieur 33, 2. 
W 
Wang, Y., Zhang, Z., Xu, D., Liu, W., Zhu, Z., 2016. Design and control of pressure-swing distillation for 
azeotropes with different types of boiling behavior at different pressures. J. Process Control 42, 59–76. 
Wayne Bequette, B., 1998. Process dynamics Modeling, Analysis, and Simulation. 
X 
Xing, Y., 1996. Master of Engineering Thesis. Widener University, Chester, PA. 
Z 
Zhang, L., Yu, W.D., Pan, X.H., Fang, J.J., Hua, M., Chen, F.M., Jiang, J.C., 2015. Thermal hazard assessment 
for synthesis of 3-methylpyridine-N-oxide. J. Loss Prev. Process Ind. 35, 316–320. 
https://doi.org/10.1016/j.jlp.2015.03.022 
Zhang, Y., Ni, L., Jiang, J., Zhang, W., 2016. Thermal hazard analyses for the synthesis of benzoyl peroxide. J. 











Le travail réalisé au cours de ces trois années a donné lieu à des communications dans des congrès 
nationaux et internationaux ainsi qu’à deux publications parues. 
• REVUE INTERNATIONALE (AVEC COMITÉ DE LECTURE)
Berdouzi, F., Villemur, C., Olivier-Maget, N., Gabas, N., 2017. Dynamic Simulation for Risk Analysis: 
Application to an Exothermic Reaction. Process Safety and Environmental Protection 
doi:https://doi.org/10.1016/j.psep.2017.09.019 
• CONFÉRENCE INTERNATIONALE AVEC ACTES AVEC COMITÉ DE
SÉLECTION ET ACCEPTATION SUR TEXTE COMPLET
Berdouzi, F., Olivier-Maget, N., Gabas, N., 2016. Using Dynamic Simulation for Risk Assessment: 
Application to an Exothermic Reaction. Comput. Aided Chem. Eng. 38, 1563–1568. 
doi:https://doi.org/10.1016/B978-0-444-63428-3.50265-4; 12-15 Juin 2016; Slovénie 
• CONFÉRENCE NATIONALE AVEC ACTES AVEC COMITÉ DE SÉLECTION ET 
ACCEPTATION SUR TEXTE COMPLET 
Murillo, C., Berdouzi, F., Olivier-Maget, N., Gabas, N., 2017. Deviation propagation analysis along an 
industrial process by using dynamic simulation. Récents Progrès en Génie des Procédés; SFGP; 11-13 
juillet;Nancy; France. 
• CONFÉRENCE INTERNATIONALE Communication orale (présentation de poster) 
Conférence Loss prevention, 5-8 Juin 2016 ; Fribourg ; Allemagne.
SIMULATION DYNAMIQUE DE DÉRIVES DE PROCÉDÉS CHIMIQUES 
APPLICATION A L’ANALYSE QUANTITATIVE DES RISQUES 
Résumé : 
Les risques sont inhérents à l’activité industrielle. Les prévoir et les maîtriser sont essentiels pour la conception et la 
conduite en sécurité des procédés. La réglementation des risques majeurs impose aux exploitants la réalisation d’études de 
sécurité quantitatives. La stratégie de maîtrise des risques repose sur la pertinence des analyses de risques. En marche dégradée, 
la dynamique des événements est déterminante pour quantifier les risques. Toutefois, de nos jours cette connaissance est 
difficilement accessible. 
Ce travail propose une méthodologie d’analyse de risques quantitative qui combine la méthode HAZOP, le retour 
d’expérience et la simulation dynamique de dérives de procédés. Elle repose sur quatre grandes étapes : La première étape est 
l’étude du fonctionnement normal du procédé. Pour cela, le procédé est décrit de façon détaillée. Des études complémentaires 
de caractérisation des produits et du milieu réactionnel sont menées si nécessaires. Ensuite, le procédé est simulé 
dynamiquement en fonctionnement normal. Lors de la seconde étape, parmi les dérives définies par l’HAZOP et le retour 
d’expérience, l’analyste discrimine celles dont les conséquences ne sont pas prévisibles et/ou nécessitent d’être quantifiées. La 
troisième phase fournit une quantification du risque sur la base de la simulation dynamique des scenarii retenus. Lors de la 
dernière étape, des mesures de maîtrise des risques sont définies et ajoutées au procédé lorsque le niveau de risque est supérieur 
au risque tolérable. Le risque résiduel est ensuite calculé jusqu’à l’atteinte de la cible sécurité. 
Le logiciel Aspen Plus Dynamics est sélectionné. Trois études de cas sont choisies pour démontrer d’une part, la faisabilité 
de la méthodologie et d’autre part, la diversité de son champ d’application : 
• la première étude de cas porte sur un réacteur semi-continu siège d’une réaction exothermique. L’oxydation du thiosulfate 
de sodium par le peroxyde d’hydrogène est choisie. Ce cas relativement simple permet d’illustrer la diversité des causes 
pouvant être simulées (erreur procédurale, défaut matériel, contamination de produits, …) et la possibilité d’étudier des 
dérives simultanées (perte de refroidissement du milieu et sous dimensionnement de la soupape de sécurité). 
• le deuxième cas concerne un réacteur semi-batch dans lequel une réaction exothermique de sulfonation est opérée. Elle 
est particulièrement difficile à mettre en œuvre car le risque d’emballement thermique est élevé. Cette étude montre 
l’intérêt de notre approche dans la définition des conditions opératoires pour la conduite en sécurité. 
• le troisième cas d’étude porte sur un procédé continu de fabrication du propylène glycol composé d’un réacteur et de deux 
colonnes de distillation en série. L’objectif est ici d’étudier la propagation de dérives le long du procédé. Sur la base du 
retour d’expérience, deux dérives au niveau du rebouilleur de la première colonne sont étudiées et illustrent les risques de 
pleurage et d’engorgement. La simulation dynamique illustre la propagation d’une dérive et ses conséquences sur la 
colonne suivante. 
Mots clés : Analyse des risques, méthode HAZOP, simulation dynamique, Aspen Plus Dynamics, Dérives de procédés, sécurité 
des procédés. 
DYNAMIC SIMULATION OF CHEMICAL PROCESS DEVIATIONS  
APPLICATION TO QUANTITATIVE RISK ANALYSIS 
Abstract : 
Risks are inherent to industrial activity. Predicting and controlling them is essential to the processes design and safe 
operation. Quantitative safety studies are imposed by the major hazard regulations. The risk management strategy relies on the 
relevance of risk analyzes. In degraded conditions, the dynamics of events are decisive for risks quantification. However, 
nowadays this knowledge is a real challenge. 
This work proposes a methodology of quantitative risk analysis, which combines the HAZOP method, the lessons 
learned from previous accidents and the dynamic simulation of process deviations. It is based on four main stages: The first 
stage is the study of the process normal operation. For this, the process is described in detail. Additional studies to characterize 
the products and the reaction are carried out if necessary. Then, the process is dynamically simulated in normal operation 
conditions. During the second step, among all the deviations defined by the HAZOP and lessons learned, the analyst 
discriminates those whose consequences are not predictable and/or need to be quantified. The third phase provides a risk 
quantification based on the dynamic simulation of the selected scenarios. In the last step, safety barriers are defined and added 
to the process when the risk level is greater than the tolerable risk. The residual risk is then calculated until the safety target is 
reached. 
Aspen Plus Dynamics software is selected. Three case studies are chosen in order to demonstrate, on the one hand, 
the feasibility of the methodology and, on the other hand, the diversity of its scope: 
• the first case study is a semi-continuous reactor with an exothermic reaction study. The oxidation of sodium thiosulfate 
by hydrogen peroxide is selected. This relatively simple case illustrates the diversity of causes that can be simulated 
(procedural error, material defect, product contamination …) and the possibility of studying simultaneous deviations (loss 
of cooling and under sized safety valve for example). 
• the second case concerns a semi-batch reactor in which an exothermic reaction of sulphonation is carried out. This reaction 
is particularly difficult to conduct because of the thermal runaway high risk. This study shows our approach’s interest in 
the definition of the operating conditions for safe operation. 
• the third case study concerns a continuous process of propylene glycol production. It is composed of a reactor and two 
distillation columns in series. The objective is to study the propagation of deviations along the process. Based on lessons 
learned, two deviations in the first column reboiler are studied and illustrate the flooding and weeping risks. Dynamic 
simulation illustrates the propagation of a deviation and its consequences on the second column. 
Keywords: Risk assessment, HAZOP method, dynamic simulation, Aspen Plus Dynamics, process deviations, process safety.
